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GLOSARIO 
Abreviaturas de los distintos procesos 
MTO: Methanol to Olefins – Obtención de olefinas a partir de metanol 
MTG: Methanol to Gasoline‐ Obtención de gasolina a partir de metanol 
MTHC: Methanol to Hydrocarbons‐ Obtención de hidrocarburos a partir de metanol 
MOGD: Mobil Olefins to Gasoline and Distillate‐ Obtención de gasolina y destilados a partir de 
olefinas. Proceso desarrollado por Mobil. 
OCT: Olefin Conversion Technology‐ Tecnología de Conversión  a Olefinas 
FCC: Fluid Catalytic Cracking‐ Craqueo Catalítico en Lecho Fluido 
MHC: Mild Hydrocracking‐ Hidrocraqueo suave 
Abreviaturas materiales zeolíticos 
SAPO: silicoaluminofosfato 
AlPO: aluminofosfato 
MeAPO: metaluminofosfato 
ADE: agente director de estructuras 
Compuestos químicos 
Al: AlO3 ‐fuente de aluminio 
Si: SiO2 ‐fuente de silicio 
P: H3PO4 ‐ fuente de fósforo 
TEAOH: hidróxido de tetraetilamonio ((CH3CH2)4NOH) 
LUDOX: sílice coloidal (SiO2) 
Aerosil: sílice pirogénica (SiO2) 
DiPrEt: diisopropiletilamina 
DME: dimetil éter 
MeOH: metanol 
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Técnicas de caracterización 
DRX: Difracción de rayos X 
ATG: Análisis térmico gravimétrico 
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RESUMEN 
La situación de crisis económica actual, el continuo incremento de consumo de energía, unido a 
la concienciación que existe en  la actualidad de avanzar hacia un mundo más sostenible, ha 
puesto de manifiesto  la necesidad de  encontrar nuevas  fuentes de  energía,  combustibles  y 
productos  químicos  más  limpios  y  sostenibles,  que  sustituyan  a  los  tradicionales  fósiles 
(petróleo, carbón, gas.).  
Las reservas probadas de petróleo son cada vez más limitadas, y si a esto se suma que el crudo 
es más pesado y menos puro, se plantea un grave problema, pues tratarlo resulta más costoso 
y técnicamente más difícil. Sin embargo  la demanda de petróleo sigue creciendo y  llegará un 
momento en que  los precios serán tan elevados, que harán viable el uso de alternativas más 
costosas. Los estudios acerca de posibles alternativas para el uso de  fuentes  renovables, no 
paran de crecer y muchas de las investigaciones actuales trabajan en esta línea. Algunas de estas 
fuentes de energía son la energía solar, la eólica, hidroeléctrica, biomasa, o el hidrógeno como 
vector energético. En el caso de los productos químicos, que en su mayoría están compuestos 
de derivados del carbón, las alternativas se reducen. 
Los polímeros y plásticos, que forman parte de los productos de química básica, representan un 
porcentaje muy  importante de  la  producción mundial de  la  industria química.  Las materias 
primas  de  polímeros  y  plásticos  son  los  productos  petroquímicos  y  éstos  se  obtienen 
mayoritariamente a partir de gas  licuado de petróleo  (GLP), gas natural y petróleo crudo. La 
producción de compuestos químicos se ha duplicado en apenas unos años debido a la creciente 
demanda de dichos productos, por  lo que para satisfacerla, se han de encontrar alternativas 
para  la obtención de estos productos petroquímicos, pues sus  fuentes cuentan con  reservas 
limitadas.  Entre  estos  productos,  tienen  especial  importancia  las  olefinas  ligeras  como 
intermedios fundamentales en la industria petroquímica. La principal fuente de olefinas ligeras 
es el petróleo, a través del reformado con vapor de hidrocarburos (steam cracking), seguido del 
craqueo catalítico en lecho fluidizado (FCC). En este sentido, la obtención de olefinas ligeras a 
partir de Metanol (proceso MTO) se presenta como una alternativa muy atractiva. No sólo se 
consiguen  altas  conversiones  a  las  principales  olefinas  ligeras,  sino  que  gracias  a  la  amplia 
variedad de posibilidades de obtención del metanol, puede resultar económicamente rentable. 
El  proceso MTO  permite  producir  olefinas  ligeras  partiendo  de  gas  natural  o  carbón,  por 
transformación del metanol obtenido a partir de gas de síntesis. 
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Los estudios actuales basados en la reacción MTO, se centran en conseguir catalizadores lo más 
estables posibles y que permitan obtener altas selectividades a olefinas ligeras como el etileno, 
propileno,  y  compuestos  C4⁼,  ya  que  muchas  veces  esto  no  se  consigue  por  la  rápida 
desactivación de los catalizadores. Los  compuestos aromáticos y ramificados que se producen 
durante la reacción, no pueden difundir a través de la estructura porosa del catalizador debido 
a su gran tamaño, y quedan depositados en el interior de los microporos dando lugar a depósitos 
carbonosos que bloquean  los poros  e  impiden  el  acceso de  las moléculas de  reactivo  a  los 
centros activos. 
En la actualidad, los catalizadores que mejores características presentan para la reacción MTO 
son  materiales  zeolíticos  microporosos,  conocidos  como  SAPO  (silicoaluminofosfato),  que 
actúan como tamices moleculares. En el presente trabajo, se han sintetizado dos de ellos: el 
SAPO‐34 y el SAPO‐18, elegidos así por presentar, según estudios previos, altas posibilidades 
para catalizar esta reacción por su elevada superficie externa, su gran volumen de poro y por 
presentar un tamaño de cristal pequeño. 
En una primera fase experimental, se sintetizaron los catalizadores tipo SAPO, mediante síntesis 
asistida en horno microondas en las condiciones óptimas obtenidas en estudios previos [1]. Los 
catalizadores así sintetizados, se caracterizaron mediante difracción de rayos X para identificar 
la fase cristalina y, por análisis térmico gravimétrico, para asegurar la correcta eliminación del 
material orgánico  introducido previamente durante  la  síntesis del material  y utilizado  como 
agente director de la estructura (ADE). Una vez sintetizados el SAPO‐34 y el SAPO‐18, el material 
resultante fue prensado y tamizado para obtener catalizadores con distintas granulometrías.  
La segunda fase de este trabajo consistió en realizar el test catalítico a escala de laboratorio. Los 
materiales preparados se probaron en la reacción MTO, usando un sistema de reacción provisto 
de un reactor de lecho fijo totalmente automático y controlado desde un ordenador. El sistema 
operó a presión atmosférica con la salida del reactor conectada directamente a un cromatógrafo 
de gases, a través del cual se analizan y se identifican los distintos productos de reacción. Las 
reacciones se llevaron a cabo con los dos catalizadores sintetizados, cada uno con tres tamaños 
de partícula diferentes, de tal manera que se probaron uno a uno a la vez que se iban variando 
la temperatura de reacción y la velocidad espacial.  
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Finalmente,  tras  la  recopilación  de  los  resultados  obtenidos,  se  estudió  la  influencia  de  la 
temperatura de reacción, la velocidad espacial y el tamaño de partícula, tanto en la actividad y 
vida de los catalizadores, como en la selectividad a las olefinas ligeras de mayor interés: etileno, 
propileno  y  olefinas  C4⁼,  determinando    así,  qué  condiciones  de  trabajo,  resultaban  ser  las 
óptimas para cada catalizador en la reacción MTO.  
Las condiciones óptimas de operación para ambos catalizadores coincidían en la temperatura y 
en la velocidad espacial, siendo: 400   ͦC y 1,2 h‐1. Sin embargo, eran diferentes para el tamaño 
de partícula. En el SAPO‐34, el tamaño óptimo era el tamaño medio: 0,59‐0,84 mm y en el SAPO‐
18,  era  el  tamaño  mayor:  0,84‐1,19  mm.  En  estas  condiciones,  se  consiguió  obtener 
catalizadores que presentaban  conversiones  superiores  al 80 % durante 14‐18 horas,  y que 
presentaban  además,  selectividades  a  etileno  y  propileno  muy  elevadas,  suponiendo 
únicamente estos dos productos, el 80 – 85 % del total de los productos obtenidos en la reacción.  
 
Si atendemos a la comparación entre ambos catalizadores, el SAPO‐18, presenta una vida más 
larga,  (18  horas  de  reacción),  debido  a  que  se  desactiva más  lentamente  que  el  SAPO‐34. 
Atendiendo a  la  selectividad, ambos  catalizadores  tienen un  rendimiento elevado a olefinas 
ligeras, y será la demanda actual del mercado de estos productos la que rija la selección de uno 
u otro, ya que con el SAPO‐18, se obtiene más propileno, y con el SAPO‐34, más etileno. 
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1. INTRODUCCIÓN 
El  crecimiento de  la población  y  la economía de mercado han provocado el  aumento de  la 
demanda  de  productos  químicos  y  energía.  La  base  de  la  economía mundial  se  basa  en  el 
concepto de crecimiento infinito, lo que requiere un 3 % de incremento anual de esta demanda. 
Esto  implicaría,  que  en  apenas  un  cuarto  de  siglo,  las  necesidades  energéticas  se  habrán 
duplicado, y así sucesivamente. 
Hoy en día nos encontramos ante un periodo de crisis energética. La producción mundial de 
petróleo  convencional  empezará  a  disminuir  de  aquí  a  unos  años,  ya  que  en  la  actualidad 
estamos  llegando  al  límite  de  producción,  y  sin  embargo,  la  demanda mundial  no  deja  de 
aumentar.  
El consumo de petróleo  se cuantificó en 2010 en 77,8 millones de barriles al día  [2],  lo que 
supone el 36,4 % del consumo energético. En lo que va de siglo se ha observado un incremento 
anual de su consumo a escala mundial, siendo los EEUU el mayor contribuyente [3]. Debido a 
esta creciente demanda, en contra de  la disminución de su producción, se están planteando 
numerosas  alternativas.  Se  apuesta  por  el  uso  de  energías  alternativas  o  renovables  hasta 
energías nucleares, aunque bien es cierto, que ninguna de ellas cuenta con una viabilidad plena 
hoy en día. 
El  uso  del  gas  natural  como  alternativa  energética  está  aumentando  por  encima  de  otros, 
constituyendo  en  2010  el  25,8 %  del  consumo  energético  [2].  Sin  embargo,  su  explotación 
también contribuye negativamente al efecto invernadero. 
El consumo de carbón en el año 2010 supuso el 32,1 % del total de recursos energéticos [2], lo 
cual es también una cifra  importante. El problema del carbón es que es un combustible muy 
pesado,  poco  eficiente,  con  gran  coste  de  extracción  y  transporte.  Además,  resulta  muy 
contaminante, ya que es el causante de la lluvia ácida y favorece el efecto invernadero.  
Los  biocombustibles  por  su  parte,  no  tienen  las  prestaciones  que  presentan  los  gasóleos 
obtenidos del petróleo y, para incrementar su producción habría que dedicar gran cantidad de 
tierras  fértiles para  su  cultivo  y  requeriría de nuevo, del uso del petróleo para  su potencial 
desarrollo.  
El hidrógeno, no es una fuente de energía ni un recurso natural, sino que se obtiene a partir de 
otras materias primas, como el agua, biomasa, combustibles fósiles. Se presenta como una de 
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las alternativas actuales para el  trasporte porque no es contaminante, pero se requiere más 
energía para obtenerlo de la que luego éste proporciona. Otro de los inconvenientes es que su 
manipulación resulta peligrosa debido a su elevada inestabilidad. Con todo y eso, hoy en día se 
apuesta por el hidrógeno como vector energético. 
Las energías renovables como la solar, eólica, maremotriz, etc., representan tan sólo el 0,5 % del 
total mundial [3], y su incipiente desarrollo ha sido posible en parte gracias a la disponibilidad 
del petróleo, usado tanto en forma de materia prima como de energía para la fabricación de los 
materiales necesarios y de  las  infraestructuras que  llevan consigo. La energía así obtenida es 
difícil de transportar y almacenar y los rendimientos obtenidos no son muy elevados. 
Como se ha mencionado anteriormente, existen numerosas alternativas para la producción de 
energía y para  la sustitución de  los combustibles  fósiles  tradicionales. Pero en el caso de  los 
productos químicos, existen gran cantidad de ellos que son compuestos de carbono, por lo que 
las alternativas son más reducidas. 
 
Las transformaciones de derivados del petróleo constituyen un porcentaje elevado del total de 
los procesos químicos. Sin embargo, no se espera un crecimiento de las reservas mundiales de 
petróleo en un breve periodo de tiempo, ya que nos encontramos en el límite de su producción. 
El hecho de que las fuentes naturales de éstos sean limitadas, ha supuesto además, que el precio 
de los combustibles sea más elevado. Ante esta situación, surge el desarrollo de nuevos procesos 
para la producción de compuestos que se obtendrían tradicionalmente de ciertas fracciones del 
petróleo que, en muchos de los casos, son olefinas. 
 
En línea con lo anterior, el objetivo que se plantea en este proyecto es, por tanto, la obtención 
de  olefinas  ligeras  (que  son  productos  base  de  partida  para  gran  cantidad  de  productos 
químicos)  a partir de otras  fuentes que no deriven necesariamente del petróleo,  como por 
ejemplo, el metanol. 
 
1.1   Olefinas ligeras 
Las olefinas son hidrocarburos alifáticos no saturados, que contienen un doble enlace y cuya 
fórmula general es CnH2n. 
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1.1.1 Principales olefinas ligeras 
Las olefinas ligeras con mayor importancia a nivel industrial, son el etileno, el propileno, y los 
butenos, ya que se consideran puntos de partida e intermedios fundamentales para la industria 
petroquímica. 
1.1.1.1 Etileno 
El etileno es un alqueno de  fórmula química C2H4. Es un gas  incoloro, de sabor dulce y muy 
inflamable que se almacena y transporta en condiciones criogénicas. Es un producto altamente 
reactivo, que participa en reacciones de halogenación, oxidación, polimerización, alquilación, 
etc. 
Se  produce  junto  con  otras  olefinas  de  3  y  4  átomos  de  carbono,  mediante  procesos 
petroquímicos de craqueo con vapor, en procesos de refino, etc. y es el producto de base más 
importante de la industria Petroquímica [4]. 
Algunas de sus propiedades son: 
• Temperatura normal de ebullición: ‐103,7 °C 
• Temperatura crítica: 9,5 °C 
• Presión crítica: 50,6 atm 
• Límites de explosividad en aire: 3‐34 %v  
En el siguiente gráfico se recogen las múltiples aplicaciones a las que se destina el etileno y los 
productos derivados de este. 
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Figura 1.1. Aplicaciones del etileno [5] 
 
La demanda de los productos derivados del etileno crece cada año (ver Figura 1.2) y es por ello, 
que se está potenciando el estudio de nuevos métodos alternativos para su obtención.  
 
Figura 1.2. Demanda de compuestos derivados del etileno en millones de toneladas métricas a lo largo de los años 
(2011) (1). PE≡Polietileno, EBZ≡Etilbenceno,EDC≡Dicloruro de etileno,Ethylene Oxide≡ óxido de etileno.[5] 
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1.1.1.2 Propileno 
El propileno es un gas muy volátil, incoloro, muy inflamable y de fórmula química C3 H6. Se suele 
almacenar  como  un  líquido  a  presión,  resultando  su  transporte  y  almacenamiento  en 
condiciones criogénicas más sencillo que con el etileno. 
Las principales reacciones en que interviene el propileno son reacciones de polimerización, de 
adición electrófila y de sustitución.  
Algunas de sus propiedades más características son las siguientes: 
 Temperatura normal de ebullición: ‐47,7 °C  
 Temperatura crítica: 91,8 °C  
 Presión crítica: 44,12 atm  
 Límites de explosividad en el aire: 2,2 – 10,0 %v  
 
La obtención del propileno se lleva a cabo principalmente como subproducto junto con el etileno 
y  otras  olefinas,  bien mediante  procesos  de  craqueo  con  vapor  de  hidrocarburos,  bien  en 
procesos  de  refinería  y  otros  en  desarrollo,  por  lo  que  la  producción  de  propileno  queda 
determinada en gran medida no sólo por su demanda, sino también por la del etileno y la de los 
productos de refinería. 
El propileno se destina a multitud de aplicaciones y sirve de  intermedio para  la obtención de 
numerosos productos químicos. La siguiente Figura recoge los más importantes: 
La producción anual del propileno en el año 2009 fue de aproximadamente de 80 millones de 
toneladas. De esa cantidad el 60 % se destina a la industria del polipropileno [7], y según estudios 
recientes,  se estima que  su demanda  crecerá aún más deprisa que  la del etileno, debido al 
aumento en el consumo de polipropileno [8]. 
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Figura 1.3. Aplicaciones del propileno [6] 
 
 
1.1.1.3 Olefinas ligeras C4 
Las olefinas que se consideran dentro de este conjunto son cuatro: 1‐buteno, isobuteno, trans‐
2buteno y cis‐2buteno. Se encuentran en el gas natural y en los gases procedentes del craqueo 
térmico o catalítico de diversas fracciones del petróleo de  los que se separan por destilación 
fraccionada. 
En la Figura 1.4, se muestran algunas de sus aplicaciones más importantes: 
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                                                      Figura 1.4.Aplicaciones olefinas ligeras C4 [7]. 
1.1.2 Procesos de obtención de Olefinas ligeras 
Como hemos podido observar en el apartado anterior, las olefinas ligeras presentan un elevado 
interés  industrial  como  intermedios  fundamentales  en  la  industria  petroquímica.  Existen 
diversos métodos de obtención de este tipo de olefinas, entre los que  destacan el craqueo con 
vapor de hidrocarburos, procesos de refino como el FCC (craqueo catalítico en lecho fluido) e 
hidrocraqueo,  entre  otros.  Debido  a  la  creciente  demanda,  y  a  la  necesidad  de  encontrar 
métodos alternativos para su obtención, existen otros procesos en distintas fases de desarrollo, 
como el acoplamiento oxidativo de metano,  la deshidrogenación oxidativa de parafinas y el 
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proceso MTO (obtención de olefinas a partir de metanol), que es el que se va a estudiar con 
detalle en este proyecto. 
1.1.2.1 Producción de olefinas por craqueo con vapor de hidrocarburos (steam 
cracking) 
Mediante el método de craqueo con vapor de hidrocarburos, es posible obtener las principales 
olefinas  ligeras,  utilizando  como materias  prima,  diversas  fracciones  derivadas  del  petróleo 
como, naftas, gasoil, etano, etc. 
El craqueo con vapor se produce en reactores tubulares con temperaturas por encima de  los 
750 °C en ausencia de catalizador, a través de reacciones de fisión beta y deshidrogenación.  
En el proceso de craqueo con vapor, (Figura 1.5) se distinguen cinco unidades fundamentales 
características  de  las  plantas  de  craqueo  con  vapor  con  una  de  las  alimentaciones  más 
empleadas, la nafta.  
En primer  lugar, tiene  lugar  la etapa de pirólisis, en  la que se  inyecta vapor para vaporizar  la 
mezcla y en la que tiene lugar las reacciones antes citadas. El gas saliente del horno de pirólisis 
se enfría en una caldera de recuperación de calor. 
Seguidamente tiene lugar la etapa de fraccionamiento primario, que consiste en una columna 
de fraccionamiento a presión, en el que se introduce el gas de pirólisis. Por fondo se obtiene un 
fueloil o gasoil de pirólisis negro. Por cabeza se separa una nafta del agua, que consiste en una 
gasolina de pirólisis con alto número de octano y los gases salen como incondensables. 
La  siguiente  etapa,  es  la  de  compresión,  en  la  que  el  gas  craqueado  se  comprime  en  un 
compresor de 4‐5 etapas con refrigeración  intermedia hasta 40 kg/cm2. Al  final de  la última 
etapa el gas se seca mediante alúmina activa o por tamices moleculares para eliminar el CO2 
residual. 
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Figura 1.5. Diagrama del proceso de craqueo con vapor de hidrocarburos empleando nafta como alimentación [4]. 
 
La cuarta etapa consiste en un fraccionamiento a baja temperatura, en el que el gas se introduce 
en  la desmetanizadora y en esta tiene  lugar  la separación del CO, metano, y el hidrógeno. La 
corriente de fondo de  la desmetanizadora entra en  la desetanizadora, en  la que se separa  la 
corriente de C2 por cabeza, que  tras pasar por el  convertidor de acetileno,  se deshidrogena 
selectivamente a etileno. La fracción que no condensa, pasa al separador de C2, obteniéndose 
por fondo etano que se recicla a la etapa de pirólisis. Por cabeza se obtiene etileno de bajo grado 
(restos de metano) y el etileno de alta pureza, es extraído del lateral superior. 
Y por último, tiene lugar la etapa de fraccionamiento a alta temperatura, en el que la corriente 
de fondo de la desetanizadora pasa a la despropanizadora. Por cabeza se separan los C3 y  los 
más pesados  se  separan  seguidamente como  fracción C4 y en una gasolina de pirolisis  (C5 y 
superiores). La fracción C3, pasa a otro reactor de hidrogenación selectiva donde se elimina el 
metilacetileno y a su salida la fracción C3 pasa a un separador C3 donde se obtiene por cabeza el 
propileno y por  fondo el propano, que se recicla al horno de pirólisis. Se separan además el 
butadieno y  los butenos de  la  fracción C4, y de  las gasolinas de pirolisis  se  separan  los BTX 
(benceno, tolueno y xileno). 
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Además pueden existir otras unidades complementarias, como  la de hidrosulfuración de  los 
gasoil (si se empleasen como alimentación), separación de los BTX, etc. 
La distribución de los productos depende en gran medida de la materia prima que se emplee. 
Cuanto menor sea el peso molecular de la materia prima, mayor será el porcentaje de etileno 
(Tabla  1.1).  Los  rendimientos  de  propileno  son mayores  cuanto más  elevado  sea  el  peso 
molecular de la materia prima:  
 
Tabla 1.1.Rendimientos (%) en el proceso de craqueo con vapor de varias alimentaciones [9]. 
% P  Etano  Propano  Butano  Nafta (BS)  Nafta (AS)  Gasoil 
H2 (95 % vol)  8,80 %  2,30 % 1,60 % 1 % 1,50 %  0,90 %
Metano  6,20 %  27,50 % 22 % 14,50 % 17,20 %  11,20 %
Etileno  77,80 %  42 % 40 % 25,40 % 33,40 %  26 %
Propileno  2,80 %  16,80 % 17,30 % 18,50 % 15,40 %  16,10 %
Butadieno  1,90 %  3 % 3,50 % 3,10 % 4,30 %  4,50 %
Resto C4  0,70 %  1,30 % 6,80 % 9,60 % 4,30 %  4,80 %
Pygas  1,70 %  6,60 % 7,10 % 24,90 % 19,20 %  18,40 %
Fuel pirólisis  0,10 %  0,50 % 1,70 % 3 % 4,70 %  18,10 %
 
 
Como se observa en la tabla, el rendimiento a propileno en este proceso es bajo, por lo que en 
las  últimas  décadas  se  ha  tratado  de  desarrollar  nuevas  tecnologías  que  aumenten  su 
producción.  Algunas  de  estas  tecnologías  son:  Tecnología  de  Conversión  a  Olefinas  (Olefin 
Conversion Technology: OCT) de ABB Lummus, Superflex Technology de Kellogg Brown & Root 
[10], y Propylur Technology de Lurgi [11]. OCT se basa en la reacción de metátesis que convierte 
un mol de etileno y un mol de butileno para formar dos moles de propileno. OCT se usa para 
aumentar la relación propileno/etileno de 0,65 a 1,0. Por otro lado, las tecnologías Superflex y 
Propylur  pueden  ser  diseñados  para  producir  relaciones  de  propileno/etileno  de 
aproximadamente 0,8. 
 
1.1.2.2 Procesos de refino 
El  petróleo  crudo  es  la  principal  fuente  de  combustibles  líquidos  y  de  una  gran  parte  de 
productos derivados de hidrocarburos, además de  lubricantes, polímeros, químicos,  fibras  y 
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productos farmacéuticos. Debido a  la gran variedad que presentan en cuanto a su estructura 
molecular y peso, así como sus potenciales aplicaciones, es necesario separar los hidrocarburos 
del  petróleo  de  acuerdo  a  sus  diferentes  puntos  de  ebullición.  Las  fracciones  destiladas 
proporcionan una calidad baja, por lo que normalmente se requiere el uso de catalizadores para 
conseguir una mayor eficiencia. 
Un esquema típico simplificado de una refinería de tipo medio, es el mostrado en la Figura 1.6.  
Figura 1.6. Esquema del proceso de una refinería de grado medio [12] 
 
Previamente a  la destilación, el crudo tiene que ser desalado, que consiste en un  lavado con 
agua para eliminar los minerales solubles y los sólidos. Después, el crudo se destila en una serie 
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de columnas de destilación. Los compuestos más  ligeros (hidrocarburos C1‐C4)  incluyendo  los 
LPG (gases licuados del petróleo), gasolinas de C4‐C5, naftas ligeras (C5‐C7), naftas pesadas (C7‐
C10), y gasóleos ligeros (C10‐C20), se separan a presión atmosférica y a temperaturas por encima 
de  los 350  °C, mientras que  los componentes más pesados como gasoil pesados, y  residuos 
atmosféricos  (C20‐C40),  residuos  de  vacío  (C>40),  y  asfaltos  se  separan  en  una  columna  de 
destilación a vacío. Esta designación para las distintas fracciones puede variar de una refinería a 
otra, dependiendo de a qué estén destinadas o del lugar geográfico, etc. 
Las unidades que pueden estar presentes en una refinería de grado medio, son las unidades de 
ligeros,  la de aminas  (absorción con aminas para eliminar compuestos  ligeros de azufre, H2S, 
CO2)  unidad Merox  (elimina  los  compuestos  de  azufre más  pesados)  reformado  catalítico, 
blending, etc. Además algunas incorporan unidades de destilación a vacío, de coquización, de 
ésteres, isomerización, alquilatos, plantas de lubricantes, planta de olefinas, etc 
1.1.2.2.1 Craqueo catalítico en lecho fluido (FCC) 
El craqueo catalítico en  lecho fluido se considera  la unidad estrella en  las refinerías de grado 
medio, consiguiéndose naftas de alto índice de octano. En la actualidad el 28 % de la producción 
de propileno se obtienen gracias a esta unidad [4]. 
El proceso de conversión (craqueo) se ve favorecido a bajas presiones, altas temperaturas y en 
presencia de un catalizador específico, mediante reacciones de ruptura y ciclación de cadenas. 
Los  productos  pesados  (sobre  todo  el  gasóleo  de  vacío,  gasóleo  pesado  atmosférico)  se 
transforman en productos ligeros (gases, naftas de alto índice de octano, gasóleos...). 
Una unidad típica con FCC es la que se muestra en la Figura 1.7.  
La  alimentación  (normalmente  gasoil  de  vacío)  se mezcla  con  el  catalizador  (previamente 
calentado en el regenerador) a la entrada del reactor. Ambos ascienden a gran velocidad a través 
del reactor a la vez que se van produciendo las reacciones de craqueo catalítico. Cuando llegan 
al  separador,  se  separa  por  un  lado  parte  del  catalizador,  que  se  quema  con  aire  en  el 
regenerador para devolverlo al proceso de nuevo, y por otro lado se separan los productos que 
seguidamente se separan en una columna de destilación. 
Los productos que se obtienen mediante FCC son gases, fundamentalmente olefinas (propileno, 
butileno),  LCO  (Light  cycle oil), que es una  corriente aromática del  rango del diésel pesado, 
gasolina  con  alto  número  de  octano,  con  alto  número  de  olefinas  y  aromáticos,  fracciones 
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pesadas no convertidas (HCO, CSO) que pueden ser realimentadas al FCC o destinadas a algún 
otro proceso de craqueo térmico y, por último, coque, que se quema para asegura el balance 
energético de la reacción. 
 
Figura 1.7. Unidad   de FCC  [13]. Productos de salida: butenos y olefinas más  ligeras, gasolina, gasoil  ligero, gasoil 
pesado, coque. 
1.1.2.2.2  Hidrocraqueo (Hydrocracking) 
Las refinerías actuales de alto grado de conversión,  incorporan una nueva unidad estrella, el 
hidrocraqueo. El proceso de hidrocraqueo consiste en un craqueo donde se producen productos 
ligeros  de  buena  calidad,  a  partir  de  otros más  pesados  y  de  peor  calidad.  Tiene  lugar  en 
presencia  de  hidrógeno  y  de  un  catalizador  específico,  verificándose  a  altas  presiones  y 
temperaturas. 
Es una unidad cara debido a la presencia del hidrógeno, pero se considera más versátil que el 
FCC,  ya  que  produce  una mayor  gama  de  productos  pudiendo  tratar  alimentaciones muy 
diferentes, obteniéndose naftas de peor calidad que con el FCC y gasóleos de mejor calidad.  
Una  refinería  con  FCC  y  una unidad  de hidrocraqueo, podría producir  una  amplia  gama  de 
productos. En la actualidad, las refinerías, optan por instalar directamente esta última sin FCC, 
mientras  que  las más  antiguas  que  presentaban  FCC,  instalan  una  unidad  de  hidrocraqueo 
menos potente. 
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Existen  tres configuraciones posibles para el proceso de hidrocraqueo: de una etapa, en dos 
etapas, y en serie (ver Figura 1.8). 
En el proceso en una etapa, el catalizador suele ser un lecho con varias capas. Se coloca primero 
una capa de catalizador de desulfuración y/o denitrogenación como, NiMo/Al2O3 y después un 
catalizador zeolítico que aguante bien el azufre y el nitrógeno que le llegan de la primera parte 
del lecho. 
En el proceso en dos etapas con reciclo para conversión total, se separan los productos ligeros 
después de una etapa de hidrotratamiento y el catalizador de hidrocraqueo puede trabajar en 
condiciones menos severas. 
Las alimentaciones más empleados en este proceso son los destilados a vacío como el gasoil de 
vacío y las corrientes pesadas del FCC (LCO, HCO). 
Existe  además  una  variante  del  hidrocraqueo  denominada  hidrocraqueo  suave  (Mild 
Hydrocracking (MHC)), que se realiza en condiciones mucho menos severas que en este, y se 
emplea para convertir en una sola etapa el gasoil de vacío en destilados medios y fuel con bajo 
contenido de azufre [14]. 
 
Figura 1.8. Diagramas de proceso para hidrocraqueo [14]. 
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1.1.2.3 Deshidrogenación de parafinas 
La tecnología de deshidrogenación de propano ha ido adquiriendo importancia en los últimos 
años  debido  al  aumento  del  consumo  de  propileno  como  intermedio  para  la  obtención  de 
polipropileno. 
El principal inconveniente de esta tecnología es que la conversión está limitada por el equilibrio, 
por  lo  que  requieren  altas  temperaturas.  La  baja  conversión  implica  un  paso  adicional  de 
separación para recuperar los productos y reciclar las grandes cantidades de parafinas que han 
quedado sin reaccionar. Para resolver estos problemas, las líneas de investigación actuales, se 
centran en dos objetivos: el primero, es el uso de sistemas de membrana para obtener altas 
conversiones  a  bajas  temperaturas,  separando  el  hidrógeno  y  desplazando  el  equilibrio  del 
proceso, y el segundo, es conseguir la deshidrogenación oxidativa para superar las limitaciones 
de equilibrio y operar a bajas temperaturas [15].  
1.1.2.4 Acoplamiento oxidativo de metano 
Dos moléculas de metano pueden acoplarse oxidativamente dando lugar a etano y etileno [16]: 
 
2 CH4 + 0,5 O2 → C2H6 + H2O 
2CH4 + O2 → C2H4 + 2H2O 
 
Los trabajos iniciales mostraban que la reacción se llevaba a cabo en un modo cíclico en el cual 
el catalizador primero se oxida y a continuación este material oxidado se expone al metano, 
produciendo etano y etileno. 
A pesar de la enorme cantidad de investigaciones realizadas sobre el acoplamiento oxidativo de 
metano, el proceso todavía tiene algunos inconvenientes que deben ser resueltos antes de que 
pueda ser comercializado, como son la limitada selectividad de etileno y la alta exotermicidad 
de  la reacción que requiere el diseño de reactores especiales. Además, es complicado por el 
hecho de que  los metales que normalmente se utilizan para  la construcción de  los reactores 
catalizan la combustión total de metano [17]. 
Una  vez  hecho  el  recorrido  por  los  principales  procesos  de  obtención  de  olefinas,  nos 
centraremos en el proceso objeto de estudio de este trabajo: el proceso MTO. 
 
  
pág. 40 
 
1.2 Procesos de transformación de metanol 
 
Como  hemos  ido  viendo  en  el  apartado  anterior,  existen  varios  procesos  de  obtención  de 
olefinas ligeras, entre los cuales, el FCC y el reformado con vapor, son los que encuentran mayor 
peso en la industria. Debido a que la situación energética actual sufre un periodo de crisis, y las 
reservas de petróleo son cada vez más  limitadas, se necesitan encontrar nuevas alternativas 
para poder satisfacer las necesidades crecientes del mercado. Una de estas alternativas, es el 
proceso MTO, en el que es posible  la obtención de olefinas  ligeras a partir de metanol. Este 
proceso, es una fase intermedia en el proceso de obtención de hidrocarburos, MTHC, en el cual 
se obtienen olefinas de bajo peso molecular (reacción MTO) y gasolina (reacción MTG), a partir 
de metanol.   
 
1.2.1 proceso MTHC (Metanol a Hidrocarburos) 
 
En las últimas décadas, la tecnología MTHC ha sido el centro de numerosos estudios que tenían 
como fin la mejora de los recursos naturales, beneficiando así, a la industria petroquímica y la 
de los combustibles.  
La tecnología MTHC fue vista en un principio como un método potencial para convertir el carbón 
o el gas natural a gasolina de alto número de octano. Este concepto se ha expandido, no sólo 
respecto a  la  formación de otros combustibles,  sino  también a otros productos químicos en 
general. No hay que olvidar que las olefinas ligeras son componentes importantes en la industria 
petroquímica, y por supuesto,  la gasolina de alta calidad, cuya demanda está  incrementando 
también. De hecho, con esta nueva tecnología, se podía conseguir del carbón y del gas natural 
casi cualquier producto que pudiera obtenerse a partir del petróleo [18]. 
 
1.2.1.1 Evolución histórica del proceso MTHC 
 
El comienzo de la crisis energética en 1973, debida a la subida del precio del petróleo,  el interés 
en combustibles sintéticos y otros productos químicos, favoreció la continuación del estudio de 
ésta reacción. El descubrimiento de la reacción MTHC tuvo lugar de forma accidental, cuando 
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un grupo de Mobil [18] trataba de convertir metanol en compuestos oxigenados, y en su lugar, 
se obtuvieron hidrocarburos.   
Inicialmente,  se descubrió  la  reacción de metanol  a gasolina  (MTG), utilizando ZSM‐5  como 
catalizador en unas condiciones de presión y temperatura determinadas. Además, se comprobó 
que  ajustando  las  condiciones  de  operación  y  trabajando  con  otro  catalizador,  se  lograba 
obtener olefinas de bajo peso molecular con altas conversiones, descubriendo así  la reacción 
MTO (metanol a olefinas). 
El proceso descubierto por Mobil, conocido como MOGD (obtención de gasolina y destilados a 
partir de olefinas), se desarrolló originalmente como un proceso de refino, el cual funcionaba 
bien, acoplado al proceso MTO. En la reacción MOGD, la ZSM‐5 oligomeriza las olefinas ligeras, 
bien  procedentes  de  corrientes  de  refino  o  bien  procedentes  del MTO,  convirtiéndolas  en 
gasolina,  destilados  o  lubricantes.  Este  proceso  desarrollado  por  Mobil  atrajo  la  atención 
mundial, ya que fue la primera ruta descrita para la obtención de destilados medios en más de 
40 años desde la descripción del proceso Fischer‐Tropsch (F‐T) (12), Figura 1.9. 
 
 
Figura 1.9 Tecnología diseñada por Mobil para la Producción de Gasolina y Destilado a partir de metanol empleando 
ZSM‐5 como catalizador [18]. 
 
Para el proceso de transformación de metanol a partir de gas de síntesis, Mobil propuso dos 
posibles diseños del reactor: de  lecho fijo o de  lecho fluidizado. En ambas configuraciones, el 
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principal problema de diseño que existía era el control y la disipación del calor generado debido 
a la elevada exotermicidad de la reacción. 
En 1979, el gobierno de Nueva Zelanda, decidió construir una planta MTG, apostando por este 
proceso frente al proceso Fischer –Tropsch (proceso SASOL), para obtener gasolina a partir de 
gas natural. Desde abril de 1986, la planta de Nueva Zelanda producía 600.000 toneladas al año 
de gasolina, cubriendo una tercera parte de la demanda de gasolina nacional. Años más tarde, 
la parte de  la  fábrica dedicada  a  la producción de  gasolina  tuvo que  cerrar,  ya que  en  ese 
momento, el precio de  la gasolina convencional era menor en comparación a  lo que costaba 
producir el metanol destinado a la planta MTG y no resultaba rentable. 
En  1982,  se  probó  el  proceso  MTG  desarrollado  por  Mobil  en  una  planta  de  Wesseling 
(Alemania)  que  producía  4.000  toneladas  al  año.  La  planta  trabajaba  en  lecho  fluidizado, 
utilizando  ZSM‐5 modificada  como  catalizador  [19].  Esta planta  demostraba  las  ventajas de 
trabajar  con  un  reactor  de  lecho  fluidizado,  consiguiéndose  una  mejor  selectividad  a 
hidrocarburos  en  los  productos  obtenidos.  Además  de  conseguir  gasolina  de  alta  calidad, 
permitía  obtener  olefinas  cambiando  las  condiciones  de  operación  (MTO).  En  estado 
estacionario, la producción de olefinas era de un 60 %. Dependiendo de la situación del mercado 
mundial  (precio, demanda, etc.)  la  tecnología de  lecho  fluidizado parece ser  la mejor opción 
disponible para producir  combustibles  líquidos  a partir de metanol  [20, 21]. A pesar de  los 
buenos resultados obtenidos, el cambio en  la demanda y el precio mundial de  los productos 
intermedios o finales, hizo que en el año 1985, la planta tuviera que cerrar. 
En 1996, UOP, en cooperación con Norsk Hydro, construyó una planta de 250.000 toneladas al 
año de producción para convertir gas natural en olefinas (proceso GTO). El primer paso en este 
proceso,  era  la  conversión de  gas natural  a metanol  seguido del proceso UOP‐Hydro MTO, 
usando SAPO‐34 como catalizador (descubierto por Union Carbide en los 80). 
Con el proceso UOP‐Hydro MTO, se conseguía obtener una producción de olefinas superior al 
60 %, y ofrecía además una gran flexibilidad, pudiendo conseguir relaciones etileno/propileno 
entre 0,75 y 1,5. Se adjunta un esquema del proceso en la Figura 1.10. 
En  el  proceso  MTO  de  UOP‐Hydro,  el  metanol  previamente  evaporado,  se  alimenta 
directamente  al  reactor  de  lecho  fluidizado,  obteniéndose  prácticamente  el  100  %  de 
conversión.  
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Se puede utilizar tanto el metanol crudo (17 % de agua) como el purificado como materia prima. 
La opción de usar metanol crudo abre las puertas a una posible integración con una unidad de 
metanol localizada en el mismo sitio, lo cual supondría un ahorro importante evitando la etapa 
de purificación del metanol.  
 
Figura 1.10. Proceso MTO UOP/Hydro [22]. Productos de salida: metano, etileno, etano, propileno,propano, C4+ 
Rx:  Reactor;  R:  Regenerador;  S:  separador;  CS:  lavador  (cáustico),  D:  secador;  DM:  desmetanizadora;  DE: 
desetanizadora; C2: separador de C2; C3: separador C3; DP: despropanizadora 
 
El catalizador utilizado se manda al regenerador, donde se quema todo el coque, y después se 
manda al reactor para su reutilización.  
EL 80 % del carbono alimentado con el metanol, se convierte en etileno y propileno, y el 10 % 
en butileno, obteniéndose así como el 90 % de conversión a olefinas ligeras, gracias al papel del 
catalizador empleado, el SAPO‐34. 
Si se realiza un balance de materia para una producción anual de 500.000 toneladas de etileno, 
se necesitaría una alimentación de 2.330.000 toneladas de metanol. 
Estos datos se recogen en la Tabla 1.2. 
Hoy  en  día,  con  los  precios  del  petróleo  en  los  niveles más  altos  de  la  historia,  y  la  crisis 
energética  que  no  ha  hecho  más  que  empezar,  este  proceso  está  volviendo  a  resultar 
económicamente factible, por  lo que se  introducirá en muchas refinerías como  la alternativa 
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para  producir  gasolina  sintética,  y  se  abrirán  nuevas  vías  de mejora  del  proceso,  según  la 
demanda de productos [1]. 
 
Tabla 1.2. Balance de materia del proceso MTO/UOP Hydro [22] 
 
   Alimentación  Productos  Rendimiento en C ( %) 
Metanol  2.330.000     
Etileno    500.000  49 
Propileno    327.000  32 
Butileno    100.000  10 
C5+    22.000  2 
H2,C1+parafinas    35.000  3,5 
Cox    5.000  0,5 
Coque    31.000  3 
Agua    1.310.000   
TOTAL  2.330.000  2.330.000  100 
 
 
1.2.2 Características del proceso MTO 
 
1.2.2.1 Obtención de Metanol 
 
El metanol  se  obtiene  a  partir  del  gas  de  síntesis  (una mezcla  de monóxido  de  carbono  e 
hidrógeno), el cual se obtiene a partir del reformado con vapor de gas natural o gasificación del 
carbón. Como alternativa sostenible existe la posibilidad de obtener metanol vía gas de síntesis, 
por gasificación de la biomasa o vía captura química de CO2, por reducción con hidrógeno. 
El procedimiento más empleado a escala industrial hoy en día es el reformado con vapor (steam 
reforming) del gas natural y del gas de refinería, seguido de la reducción del vapor de agua con 
CO (shift‐conversion) conforme a las reacciones: 
 
CH4 + H 2 O   3 H2  + CO 
CO + H 2 O  H2 + CO 2 
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Estas reacciones se llevan a cabo simultánea y consecutivamente en uno o varios reactores. El 
gas producido, que consiste en una mezcla de H2, CO y CO2, además de vapor de agua, algo de 
CH4 sin reaccionar y los gases inertes presentes en el gas de alimentación, es lo que se conoce 
como gas de síntesis. 
El metanol se obtiene así, a partir del gas de síntesis por reacción catalítica del hidrógeno con el 
CO y el CO2: 
 
2 H2+ CO CH3OH 
3 H2 + CO2  CH3OH + H 2O 
 
El proceso consta de cuatro unidades básicas, la de reformado de gas natural, la de compresión 
del gas de síntesis,  lo que se conoce como bucle de síntesis y  la destilación, en  la Figura 1.11 
podemos observar un esquema. 
En  la primera etapa,  la de reformado con vapor, se alimenta el gas natural. El gas saliente se 
enfría y el agua que condensa, se separa. El compresor posteriormente aporta el gas de síntesis 
al bucle de síntesis, en el que se encuentra el reactor con varios lechos de catalizador. 
En el bucle de síntesis, el gas comprimido se calienta en un intercambiador de calor con el gas 
saliente del reactor antes de entrar en éste. A su salida se enfría primero con el gas entrante y 
finalmente con agua de refrigeración, separándose la solución acuosa de metanol que se lamina 
en una válvula reductora de presión. Los condensados de esta destilación constituyen el metanol 
bruto a concentrar y, en su caso, a depurar. Los vapores de la destilación “flash” ceden su energía 
en un expansor y se incorporan a la alimentación del horno de reformado.  
El principal derivado del metanol es el formaldehído (H2CO), que se emplea para la preparación 
de resinas acetálicas (polioximetileno: POM) y como reactivo de las reacciones de aldolización 
para preparar los alcoholes multifuncionales (pentaeritritol, neopentilglicol, etc).  
El metanol también se emplea para la fabricación de ésteres mejoradores del número de octano, 
como el metil‐terbutil‐éter MTBE y para la síntesis del ácido acético.  
Se  consume  también  en  la  preparación  de  numerosos  ésteres  de  distintos  ácidos  (acrílico, 
tereftálico, etc.) y de las metilaminas.  
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En la actualidad, la demanda del MTBE está disminuyendo, debido en parte, a la retirada del uso 
de éste en la gasolina (por decisión de los EEUU). Este hecho, ha provocado que muchas plantas 
de metanol destinadas a la obtención del MTBE, hayan quedado en desuso. Aquí es donde el 
proceso MTO, entre otras alternativas, puede hacerse un hueco más grande en  la  industria y 
recobrar la vida de estas plantas, aparte de las ya existentes destinadas exclusivamente a este 
proceso. 
 
Figura 1.11 Proceso de obtención de Metanol [23] 
 
1.2.2.2 Reacciones MTG y  MTO 
 
En el proceso MTHC, una vez obtenido el metanol vía gas de síntesis, el siguiente paso es  la 
conversión de éste, en una mezcla de metanol, dimetil éter y agua, la cual puede transformarse 
catalíticamente  en  gasolina  (proceso MTG)  o  en  olefinas  (proceso MTO),  dependiendo  del 
catalizador  y/o  de  las  condiciones  de  operación.  Estos  pasos  se  resumen  en  el  siguiente 
esquema: 
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Figura 1.12. Reacción MTO y MTG 
 
Primeramente, el metanol  se deshidrata a dimetil éter.  La mezcla en equilibrio así  formada 
consistente de metanol, dimetil éter y agua, se convierte en olefinas ligeras. Y finalmente, estas 
olefinas ligeras reaccionan para formar parafinas, olefinas pesadas, aromáticos y naftenos por 
transferencia de hidrógeno, alquilación y policondensación. 
La  selectividad  de  la  reacción  se  puede  modificar  de  tal  manera  que  se  sigan  distintos 
subprocesos,  MTO/MTG,  permitiendo,  o  bien  obtener  olefinas  ligeras  o  bien  gasolina 
respectivamente, como se ha podido observar en Figura 1.10. 
El proceso MTG se lleva a cabo normalmente a temperaturas en torno a los 400 °C,  a una presión 
parcial de metanol de  varios bares  y  empleando  la  zeolita  ZSM‐5  como  catalizador.  Existen 
condiciones óptimas para convertir  las olefinas que se forman en parafinas y aromáticos. Sin 
embargo, hay un momento en este proceso en el que se obtiene el 40 % de conversión a olefinas 
ligeras. Debido a esto, muchas investigaciones se centraron en la formación selectiva de olefinas 
ligeras, no sólo por medio de catalizadores zeolíticos de poro medio, sino también en zeolitas 
de tamaño de poro pequeño, tamices moleculares tipo SAPO y zeolitas de poro mayor (en menor 
medida). Si se ajustaran las condiciones de operación (incrementando la temperatura), así como 
el tipo de catalizador, se podría  incrementar de forma acusada  la conversión a olefinas. Este 
descubrimiento es lo que condujo al desarrollo del proceso MTO, con el cual se genera etileno, 
propileno y butileno en su mayoría, y gasolina de alto número de octano como subproducto. 
 
1.2.2.3 Mecanismos de reacción 
 
Existe un consenso general de que el dimetil éter formado, como intermedio de reacción, por 
deshidratación  de metanol  sobre  catalizadores  sólidos  ácidos  es  una  superficie  protonada 
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metoxilo,  que  se  debe  al  ataque  nucleofílico  por  el metanol.  La  reacción  de  conversión  de 
olefinas  ligeras  a parafinas,  aromáticos, naftenos,  y olefinas pesadas,  la  cual  tiene  lugar  vía 
mecanismo clásico del ion carbenio con transferencia de hidrógeno simultánea, es bien conocida 
desde  la  química  de  hidrocarburos  en medio  ácido.  Sin  embargo,  el  segundo  paso  en  el 
equilibrio, el cual representa la formación del enlace inicial C‐C, desde los reactivos C1, ha sido 
el  tema central de una extensa discusión a  lo  largo de  los años. Existen numerosos estudios 
sobre  los posibles mecanismos de  formación del enlace C‐C, que podemos  resumirlos en  los 
siguientes: 
 
Mecanismo de iluro de oxonio 
 
Este mecanismo es el que ha  recibido  la mayor atención. Van den Berg y col. BrØnsted  [24] 
postularon que el dimetil éter interacciona con un centro ácido de BrØnsted de la zeolita para 
formar un ion dimetiloxonio, el cual reacciona además con otro dimetil éter para formar un ion 
trimetiloxonio. Este  trimetiloxonio  se desprotona posteriormente por un  centro básico para 
formar una superficie asociada a las especies iluro metildimetiloxonio [25,26]. El siguiente paso 
es, o bien un reagrupamiento intermolecular mediante una transposición de Stevens [24] que 
conduciría a la formación de metiletil éter, o bien una metilación intermolecular que conduciría 
a  la  formación  del  ion  etildimetiléteroxonio.  En  ambos  casos,  el  etileno  se  formaría  vía  β‐ 
eliminación. 
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Figura 1.13.Mecanismo de Iluro de oxonio [18] 
 
Olah  [27],  sin embargo,  concluyó que el  iluro  se  somete  a una metilación bimolecular para 
formar el ion etildimetiloxonio, más que una transposición de Stevens intermolecular. 
Muchos estudios se han centrado en la cuestión de la existencia de los iluros de oxonio, de su 
capacidad para reagruparse de acuerdo a Stevens y la capacidad de la zeolita para abstraer un 
protón de los iones oxonio y así formar los iluros deseados. 
Mecanismo carbeno 
 
El mecanismo carbeno establece la eliminación α del agua en el metanol, en la que intervienen 
a  la vez centros ácidos y básicos de  la  zeolita dando  lugar a  la  formación de un carbeno. El 
siguiente paso sería o  la polimerización del carbeno resultante a olefinas, o bien  la  inserción 
simultánea  sp3del  carbeno  en  metanol,  o  dimetil  éter  [28].  Sin  embargo,  los  carbenos  a 
diferencia de  los carbocationes no son selectivos a  la hora de  insertarse en una determinada 
posición del reactivo. De esta manera, si tenemos propano y carbeno en el medio de reacción, 
se obtendría una distribución estadística de los isómeros de butano, lo que no está de acuerdo 
con  las  bajas  relaciones  i/n‐butano  que  se  observan  experimentalmente.  Estos  resultados 
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experimentales podrían  justificarse por  la  transferencia de hidruro entre propano y cationes 
butilo. 
 
Mecanismo carbocatiónico 
 
De acuerdo a Ono y Mori [29], la superficie de metoxilos puede funcionar como cationes metilo 
ibres, el cual se añade al enlace C‐H de dimetil éter   para formar un estado de transición de 
carbonio pentavalente. La reacción se completa con la abstracción de un protón. 
Sin embargo, este mecanismo sembraba ciertas dudas pues, no estaba claro que el enlace C‐H 
del metanol o el dimetil éter fuera lo suficientemente nucleofílico como para ser sustituido. 
 
Mecanismo de radicales libres  
 
Este mecanismo surge como una alternativa para la explicación de la formación de intermedios 
metiloxonio. 
Clarke  y  col.  [30] postularon que  los  radicales  se  formaban  inicialmente por  interacción del 
dimetil éter con centros paramagnéticos de la zeolita (defectos de sólido) y que la formación del 
enlace C‐C resultaba del acoplamiento directo de  los radicales. Este mecanismo eliminaba el 
requisito  de  la  existencia  de  centros  básicos  fuertes  en  la  zeolita  para  que  se  produjera  la 
eliminación del protón del enlace C‐H. Sin embargo, este hecho es difícil de justificar, ya que la 
probabilidad de que los radicales libres interaccionen con la superficie de la zeolita es elevada. 
Por esto mismo, se sugirió la siguiente vía de reacción: 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 1.14. Mecanismo de Radicales libres [18] 
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Los mecanismos propuestos hasta el momento para la reacción MTHC, se pueden clasificar de 
otra manera en dos grandes grupos: mecanismo de tipo consecutivo y el mecanismo de tipo 
paralelo. 
 
Mecanismo de tipo Consecutivo 
 
Se  basa  en  la  adicción  de  un  carbono  procedente  del metanol  en  cada  etapa  de  reacción, 
produciéndose las siguientes reacciones de adición y craqueo de alquenos: 
 
 
 
Figura 1.15. Mecanismo de tipo consecutivo [18] 
 
Mecanismo de tipo paralelo o “hydrocarbon‐pool “ 
 
Fue  sugerido  por  Dahl  y  Kolboe  [31],  quienes  estudiaron  la  conversión  de  metanol  a 
hidrocarburos usando SAPO‐34 como catalizador.  
Se  ha  comprobado mediante marcaje  isotópico  que  sólo  una  pequeña  parte  del  propeno 
formado en  la  reacción proviene de  la adición de metanol  sobre eteno, de  tal  forma que  la 
mayoría del propeno presente en el medio de reacción se forma directamente desde el metanol, 
lo que ha llevado a proponer un mecanismo de tipo paralelo, en el que los diferentes productos 
se formarían a partir de una especie hidrocarburo intermedia (representada como (CH2)n): 
 
 
 
Figura 1.16. Mecanismo de tipo paralelo o “hydrocarbon pool” [18] 
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1.2.2.3.1 Formación de olefinas pesadas 
 
En  el  proceso MTO,  como  en  cualquier  otra  transformación  de  un  hidrocarburo  sobre  un 
catalizador heterogéneo ácido, la conversión de los productos primarios en hidrocarburos más 
pesados,  tiene  lugar  a  través  de mecanismos  en  los  cuales  se  forman  iones  carbenio  por 
protonación de  las olefinas. Las  reacciones características que  tienen  lugar para aumentar o 
disminuir el número de carbonos en las olefinas son: metilación, oligomerización y craqueo (a 
partir de eliminaciones β de los iones carbenio) [32]. 
Los  iones  carbenio  pueden  ser modificados, manteniendo  el mismo  número  de  átomos  de 
carbono, a  través de varios  tipos de reordenamientos, como  la  transposición de metilos y  la 
formación de anillos ciclopropano protonados (PCP). Como resultado, casi todos  los  isómeros 
de  las olefinas pueden  formarse a  través de reacciones de eliminación de  los  iones carbenio 
resultantes de la protonación de olefinas. En la Tabla 3, se resumen algunas reacciones que dan 
lugar a la formación de olefinas superiores a través de iones carbenio como intermedios. 
Cuando nos encontramos a  largos  tiempos de  reacción y altas conversiones de metanol,  las 
olefinas se convierten en parafinas y compuestos aromáticos. La formación de estos productos 
es debido a  las reacciones de transferencia de hidrógeno seguido de ciclaciones de  los  iones 
carbenio derivados de las olefinas. 
 
Tabla 1.3. Reacciones tipo, de carbenos que dan lugar a la formación de olefinas pesadas [32]. 
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1.2.2.4 Evolución de los materiales empleados en el proceso MTO 
 
Para  aumentar  la  selectividad  a olefinas  ligeras  en  la  reacción MTO,  se  han  llevado  a  cabo 
distintas modificaciones sobre la zeolita ZSM‐5 sintetizada por Mobil. Rodewald [33] observó un 
incremento en la selectividad a etileno al utilizar ZSM‐5 intercambiada con cationes alcalinos y 
alcalinotérreos  de  elevado  radio  iónico  (Cs+,  Ba2+).  A  bajas  conversiones,  la  selectividad  a 
etileno con CsZSM‐5 es un 10 % superior a la de ZSM‐5. A altas conversiones esta diferencia es 
en torno al 40 %. Sin embargo, esto contradice el estudio realizado por Dehertog y Froment [34] 
en el cual no se observó ninguna mejoría al utilizar ese mismo catalizador. 
Kaeding y Butter [35] modificaron la zeolita ZSM‐5 con compuestos de fósforo. La selectividad a 
parafinas C2‐C4 disminuyó del 39 al 5 % y la de compuestos aromáticos también disminuyó, del 
40  al  20 %.  Por  el  contrario,  la  selectividad  a olefinas  ligeras  aumentó del  1,6  al  39 %.  Sin 
embargo,  la  conversión  de metanol  sobre  este  catalizador modificado  fue  sólo  del  11,4 %. 
Dehertog y Froment [34], también obtuvieron con P‐ZSM‐5 un aumento de olefinas ligeras en 
comparación con la ZSM‐5. A temperaturas superiores a 480 °C esta mejoría no se observó. 
Al‐Jarallah y colaboradores [36] estudiaron la conversión de metanol a olefinas ligeras utilizando 
una zeolita con estructura MFI de alto contenido de silicio. La reacción se  llevó a cabo en un 
reactor de lecho fijo a 400 °C, velocidad espacial (WHSV) de 4 h‐1, presión de 1 bar y una relación 
metanol/nitrógeno de 2,78. La zeolita fue modificada por impregnación con nitratos de Ag, Ca, 
Cd, Cu, Ga, In, La y Sr para estudiar sus efectos en la actividad y selectividad. La incorporación 
de  La  y Ag mejoró  la  selectividad de olefinas  ligeras en un 18  y 14 %,  respectivamente, en 
comparación con el catalizador sin impregnar. Esta mayor selectividad hacia estos compuestos 
se atribuyó a una reducción del tamaño de poro de los canales de la zeolita. 
 
1.2.2.4.1 Materiales zeolíticos microporosos  
 
Desde principios de los años 90, las investigaciones sobre los materiales zeolíticos aplicados en 
la reacción MTO, se han centrado en los materiales tipo silicoaluminofosfatos, conocidos como 
SAPO, ya que mostraban un comportamiento excelente en este proceso.  
A conversiones del 100 % utilizando el SAPO‐34, Kaiser [37] obtuvo selectividades del 96 % de 
olefinas ligeras, mostrando muy bajas cantidades de metano y otros hidrocarburos saturados. 
Marchi y Froment [38] también probaron el SAPO‐34 a 480°C y una velocidad espacial de 0,96 
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h‐1 y los productos obtenidos fueron los siguientes: 41,4 % de etileno, 36,9  % de propileno, 12,6 
% de butenos y pequeñas  cantidades de metano y parafinas.  La  conversión de metanol era 
cercana al 100 %. No se detectaron compuestos aromáticos. La alta selectividad a olefinas C2 =‐
C4 = y  la ausencia de compuestos aromáticos se explica por el  tamaño de poro, que es más 
pequeño que los diámetros de los compuestos aromáticos, la acidez moderada y la baja relación 
entre la concentración de centros ácidos en la superficie externa en relación con la superficie 
interna. 
En la Figura 1.17, se muestran algunas de las características de diferentes tipos de materiales 
zeolíticos empleados para la producción de olefinas ligeras. 
El  SAPO‐34  con  contenido  de Ni,  produce  etileno  con  una  selectividad  de  90  al  100 %  de 
conversión de metanol sin una desactivación significante. Esto  implicaría, que con un control 
adecuado  de  la  acidez,  disminuiría  la  formación  de  compuestos  aromáticos  y  permitiría 
conseguir una conversión más selectiva en la reacción MTO [39]. 
 
 
 
Figura 1.17. Comparación de la distribución de hidrocarburos a partir de metanol con varios catalizadores zeolíticos 
[18]. 
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En estudios anteriores sobre el proceso catalítico MTO, se seleccionaron para este propósito, 
zeolitas de poro pequeño como la chabacita, erionita, ZSM‐34, con las aberturas de los poros 
formados por 8 átomos T, porque se consideraba que éstos, se ajustaban adecuadamente al 
tamaño de las moléculas de olefinas. Efectivamente, estas zeolitas de tamaño de poro pequeño, 
proporcionaban  selectividades  más  altas  a  etileno  y  propileno.  Sin  embargo,  como 
contraprestación, estos catalizadores se desactivaban rápidamente por la formación de coque, 
colapsando los canales del poro. Para evitar la deposición de coque, los centros ácidos de estos 
materiales se modificaron con cationes básicos, aunque este tipo de modificaciones no presentó 
el resultado esperado.  
El Ni‐SAPO‐34, es un material microporoso de tamaño de poro pequeño, como la chabacita, y 
su  acidez es más débil que ésta, e  incluso, que  la del  SAPO‐34. El hecho de presentar  esta 
propiedad, le permitía conseguir exclusivamente etileno por metanol, vía dimetil éter, sin llegar 
a producirse el resto de reacciones. Como la oligomerización del etileno y la aromatización no 
se producían con este catalizador, no se observaba formación de coque. Esto no solo fomentaba 
la creación de un nuevo proceso de síntesis de etileno, sino también un principio guía para la 
síntesis de otros catalizadores altamente selectivos [40]. 
Los  estudios más  recientes,  se  centran  en  conseguir  catalizadores  cuya  actividad  catalítica 
permanezca  el  mayor  tiempo  posible,  evitando  así,  la  rápida  formación  de  coque  y  por 
consiguiente, una rápida desactivación de los mismos. Todo ello unido a la búsqueda constante 
de  catalizadores  que  proporcionen  altas  selectividades  a  las  olefinas  ligeras  de  mayor 
importancia  en  la  industria  y  cuya  demanda  crece  cada  día,  el  etileno  y  propileno 
principalmente. 
1.3 Materiales zeolíticos 
1.3.1 Zeolitas 
Las  zeolitas  son  minerales  conocidos  desde  1756  [41],  pero  no  obtuvieron  un  mayor 
reconocimiento hasta  los años 30 del siglo pasado, cuando se descubrió su comportamiento 
como  tamices moleculares,  llegando  a  tener  importancia  a  nivel  industrial  en  1950  como 
intercambiadores iónicos, y a principios de los 60 como catalizadores. Dicha aplicación impulsó 
el estudio de la síntesis de zeolitas de una manera increíble, conociéndose hoy en día más de 
10.000 patentes relacionadas con la síntesis de estos materiales.  
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Las  zeolitas  pertenecen  al  grupo  de  los  tectosilicatos  (silicatos  tridimensionales),  y  están 
constituidas por una red de tetraedros (SiO4 y AlO4) enlazados entre sí a través de los átomos 
de oxígeno de  los vértices. La red tetraédrica adopta una configuración tal, que da  lugar a  la 
formación de cavidades  intracristalinas de  tamaño  suficientemente grande como para alojar 
cationes, que compensan el exceso de carga negativa de la red, provocado por la presencia de 
átomos de aluminio en coordinación tetraédrica, y también moléculas de agua. 
La configuración que adopta la red tetraédrica es específica para cada material, pero entre las 
distintas configuraciones, se pueden encontrar elementos comunes, que permiten agruparlas 
en diferentes grupos en función de la naturaleza del elemento o característica que comparten. 
El proceso que conduce desde un tetraedro aislado TO4 (T=Si, Al) hasta la estructura final se pude 
ver representado en la Figura 1.18. 
La unidad básica de  las zeolitas es siempre un tetraedro TO4, que constituye el tronco de  los 
materiales  zeolíticos.  La  unión  de  un  pequeño  número  de  tetraedros  genera  unidades 
secundarias de construcción, como anillos formados por cuatro o seis tetraedros, dobles anillos, 
o incluso estructuras poliédricas. 
 
 
 
 
Figura 1.18. Proceso de construcción de materiales zeolíticos a partir de las unidades primarias tetraédricas TO4 [14]. 
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Los materiales zeolíticos que contienen anillos de 8T, 10T, 12T y >12 T, se denominan de poro 
pequeño, medio, grande y ultragrande respectivamente. 
Se  puede  atender  también  una  clasificación  según  las  características  geométricas  de  las 
cavidades intercristalinas. Estas cavidades están interconectadas, de manera que conforman un 
espacio continuo de morfología aproximadamente tubular, que permite la difusión de moléculas 
en su interior. En función de si esos canales se extienden hacia una, dos o las tres direcciones 
del espacio, se encuentran zeolitas mono, di y tridireccionales. 
1.3.1.1 Zeotipos 
 
Los  materiales  zeolíticos  pueden  ser  sintetizados  en  una  amplia  variedad  de 
composiciones.Como  se  ha  mencionado  anteriormente,  las  zeolitas,  inicialmente,  estaban 
compuestas sólo por átomos tetraédricos de silicio y aluminio. Pero estos elementos, pueden 
ser  sustituidos por muchos otros  elementos del  sistema periódico,  pasando  a  denominarse 
zeotipos.  Los  zeotipos  engloban  una  amplia  variedad  de materiales,  cuyas  propiedades  son 
similares a las zeolitas pero se diferencian de estas en su composición química. De esta manera, 
se  ha  conseguido  introducir  en  las  redes  zeolíticas  elementos  como  galio,  hierro,  fósforo, 
vanadio,  titanio,  germanio,  manganeso,  cobalto,  boro,  etc,  dando  lugar  a  materiales  con 
estructuras nuevas no conocidas y ampliando con ello su rango de aplicación, como en catálisis 
redox, ácida, bifuncional, etc. 
En  1982,  Wilson  y  col.  [42],  consiguieron  sintetizar  el  primer  tamiz  molecular  de  tipo 
aluminofosfato  (AlPO),  denominado  AlPO‐5.  En  estas  estructuras,  la  red microporosa  está 
formada por tetraedros de aluminio y fósforo en lugar de silicio y aluminio. Se empleó hidróxido 
de tetrapopilamonio (TPAOH) como agente director de estructuras (ADE) con unas condiciones 
de síntesis que distaban de las empleadas para sintetizar zeolitas. 
Se descubrieron poco después más de 20 estructuras, empleando otras aminas orgánicas y sales 
de amonio cuaternario.  
En  1984  Lok  y  col.  [43,44],  descubrieron  los  llamados  silicoaluminofosfatos  (SAPO),  que 
incorporaban  silicio  en  la  red  AlPO.  En  1985, Messina  y  col.  [45],  obtuvieron  una  serie  de 
metaloaluminofosfatos  que  denominaron MeAPO,  que  contenían  en  su  estructura  fósforo, 
aluminio y un tercer elemento de carácter metálico.  
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Se puede llegar a obtener multitud de combinaciones y de composiciones con la incorporación 
de metales divalentes o trivalentes sustituyendo al aluminio y/o el fósforo, tales como: cromo, 
magnesio, cobalto, hierro, níquel, cobre, zinc, o tetravalentes como: germanio, silicio, titanio, 
vanadio e incluso combinaciones de ambos, dando lugar a los materiales denominados MeAPSO 
(con algún metal y silicio). 
1.3.2 Propiedades y aplicaciones de los materiales zeolíticos 
 
Las aplicaciones de los materiales zeolíticos son consecuencia del tamaño de sus poros y de la 
uniformidad de  los mismos, debido a su carácter cristalino. Sus aplicaciones se basan en tres 
propiedades  específicas  fundamentales  que  dependen  tanto  de  su  estructura  como  de  su 
composición química: 
1. Gran capacidad de  intercambio  iónico: Esta propiedad se debe a  la presencia de cationes 
compensadores de la carga negativa de la estructura zeolítica en el interior del sistema de 
canales y cavidades. La capacidad de intercambio iónico aumenta con la carga negativa que 
soporte la red, ya que aumentaría la cantidad de cationes presentes que son susceptibles 
de ser intercambiados. En el caso de las zeolitas aumenta con el contenido en aluminio de 
las mismas y para los zeotipos, depende tanto de su composición como de los mecanismos 
de sustitución isomórfica que tengan lugar durante la síntesis. 
Una de las aplicaciones industriales más importantes en este campo ha sido el empleo de la 
zeolita  sódica A  (NaA),  como  aditivo  en  la  producción  de  detergentes.  También  se  han 
empleado materiales zeolíticos para eliminar NH4+  de las aguas residuales procedentes de 
las industrias o iones radiactivos como Cs+o Sr2+ [46]. 
2. Elevada  superficie  específica  y  capacidad  de  adsorción:  Esta  propiedad  se  debe  a  la 
presencia de canales y cavidades en el interior de las estructuras. La composición química 
del material zeolítico también influye en su capacidad de adsorción, ya que así, se modifica 
la  polaridad  de  la  red,  la  cual  adsorberá  selectivamente  moléculas  de  un  tamaño 
determinado  y en  función de  su polaridad.  Las  zeolitas  son hidrófobas,  y en  general,  al 
aumentar el contenido en aluminio, aumenta el carácter hidrófobo de esta, aunque también 
la presencia de grupos –Si‐OH hace que aumente  la hidrofilia del material, sobre todo en 
zeolitas  muy  silíceas.  Sin  embargo,  los  aluminofosfatos,  que  son  isoelectrónicos,  son 
hidrófilos debido a la diferencia de electronegatividad entre el aluminio y el fósforo. 
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En  función  de  esta  propiedad,  sus  aplicaciones  más  relevantes  son  como  materiales 
adsorbentes que incluyen procesos como el secado y/o extracción del CO2 del gas natural, 
separación criogénica del aire, extracción de compuestos sulfurados del gas natural o del 
petróleo,  separación de hidrocarburos  lineales  y  ramificados  (xilenos, olefinas,  etc.),  así 
como eliminación de contaminantes de humos procedentes de combustibles industriales o 
de automoción [46]. 
3. Propiedades  ácido‐base:  Esta  propiedad  convierte  a  estos  materiales  en  catalizadores 
heterogéneos. 
La actividad de estos materiales microporosos como catalizadores viene determinada por el 
número de cargas existentes en la red. Para el caso de las zeolitas, cada átomo de aluminio 
en la red da lugar a un centro ácido potencial y en el caso de los zeotipos, los centros ácidos 
potenciales serían todos aquellos elementos T que den lugar a exceso de carga negativa en 
la red. 
En general, la acidez de este tipo de materiales depende tanto del tipo de estructura como 
de la composición de la red, es decir, de los ángulos y distancias de enlace [47]. 
En los materiales zeolíticos se pueden generar dos tipos de centros ácidos, de tipo Brönsted 
y de tipo Lewis. Un centro Brönsted es un centro con capacidad para donar un protón (H+); 
este  tipo de  centros  se  crean  cuando  los  cationes de  compensación de  carga de  la  red 
aniónica  son  protones. Un  centro  Lewis  es  un  centro  aceptor  de  electrones,  como  por 
ejemplo un átomo de aluminio tricoordinado. 
El hecho de presentar una elevada superficie específica, su facilidad de generar centros ácidos 
en el interior de sus canales y cavidades y sus limitaciones de tamaño para el paso de reactivos 
y productos, como estados intermedios también, les confiere la capacidad de emplearse como 
catalizadores activos y selectivos en multitud de procesos.  
Aparte de la catálisis ácida, los materiales zeolíticos también se han empleado, aunque en menor 
medida, como catalizadores básicos. Se han utilizado en reacciones que transcurren a través de 
un carbanión, encontrando una gran aplicación potencial en procesos de química fina. 
En zeotipos, se ha conseguido introducir otros metales con propiedades redox, como cobalto, 
manganeso ó hierro. También es posible introducir un elemento metálico en el interior de los 
materiales zeolíticos, combinando  la actividad catalítica de estos elementos metálicos con  las 
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propiedades ácidas intrínsecas de los materiales zeolíticos, dando lugar a lo que se conoce como 
catálisis bifuncional.  
1.3.3 1.3.3 Síntesis de materiales zeolíticos 
 
La  mayoría  de  los  materiales  zeolíticos,  se  obtienen  hoy  en  día  mediante  tratamiento 
hidrotermal ya que en estas condiciones se aumenta la solvatación del agua y la solubilidad de 
los reactivos activando por lo tanto la reactividad de los materiales. 
El método utiliza agua como disolvente, a temperaturas entre los 50 y los 200 ˚C y a la presión 
autógena  del  sistema.  También  se  obtienen  zeolitas  empleando  otros  disolventes,  como 
alcoholes, piridina, o añadiendo agua en pequeñas cantidades [48], e incluso utilizando horno 
microondas. 
A grandes rasgos, el proceso de síntesis que siguen los materiales zeolíticos se podría resumir 
en los siguientes pasos: 
 
‐ Mezcla de  las  fuentes de  silicio y aluminio  (en el caso de  las zeolitas), o del aluminio y 
fósforo (en el caso de los AlPO) con el agente director de estructuras (ADE). 
‐ Agitación del gel formado hasta obtener una mezcla homogénea.  
‐ Introducción del gel de síntesis en un recipiente, un autoclave del material adecuado en el 
que tendrá lugar la cristalización a la presión autógena del sistema. 
‐ Calentamiento de éste a una determinada temperatura el tiempo suficiente para que se 
produzca el crecimiento de los cristales (cristalización). 
‐ Los cristales obtenidos se recogen por centrifugación o filtración. 
‐ Lavado y secado de los cristales. 
‐ Molienda y tamizado para obtener la granulometría deseada. 
 
Durante la fase de cristalización, se forman varios núcleos que se disolverán para dar cabida a 
otros nuevos. Este proceso continua hasta que los núcleos tienen un tamaño adecuado para ser 
estables en disolución y comenzar a crecer. Las curvas características de cristalización de  los 
materiales zeolíticos siguen una forma sigmoidal, como se puede observar en la Figura 1.19. 
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Figura 1.19. Curva típica de cristalización en la síntesis hidrotermal de materiales zeolíticos [41]. 
 
Se distinguen cuatro etapas diferenciadas: inducción (reorganización del gel, también llamado 
prenucleación), nucleación (formación de los núcleos cristalinos viables), crecimiento cristalino 
y agotamiento de los nutrientes (final del proceso). 
En función de  las condiciones en que se  lleve a cabo  la síntesis hidrotermal, obtendremos un 
tipo de zeolita u otro. Algunos de los factores que influyen son por ejemplo, el tipo de reactivos 
empleados,  la  temperatura y el  tiempo de cristalización, condiciones de agitación del gel de 
síntesis, pH del gel, etc.  
1.3.4.1 Agente director de estructura (ADE) 
 
Un gran avance en la síntesis de materiales zeolíticos fue posible gracias al trabajo de Barrer y 
Denny [49], que consistió en la incorporación de moléculas orgánicas al gel de síntesis, haciendo 
posible la aparición numerosa de nuevas estructuras. Las moléculas orgánicas más empleadas 
son aminas y  compuestos de amonio  cuaternario y  se  conocen  como agentes directores de 
estructuras (ADE) o templates. El papel que juegan estas moléculas orgánicas, en la síntesis de 
los materiales  zeolíticos,  se describió  en un  inicio  como  “efecto  template o plantilla”.  Es  el 
fenómeno  que  ocurre  en  los  primeros  procesos  de  cristalización,  por  el  cual  las  especies 
orgánicas  organizan  a  su  alrededor  las  unidades  tetraédricas,  definiendo  una  geometría 
particular, y proporcionando así los bloques iniciales de construcción de un tipo de estructura 
dada, necesarios para los procesos de nucleación y crecimiento cristalino.  
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Además pueden ejercer un efecto director de estructura, dirigiendo la cristalización de una fase 
zeolítica por formación de pequeñas agrupaciones estructurales a su alrededor.  
Existen  también algunos casos en  los que  las moléculas orgánicas únicamente contribuyen a 
estabilizar la estructura zeolítica por llenado de los poros, sin que la adición al gel de síntesis de 
una  molécula  orgánica  determinada  conduzca  a  la  formación  de  una  estructura  zeolítica 
específica. 
Entre los factores que determinan la capacidad de una molécula orgánica para dirigir la síntesis 
de una estructura determinada destacan: 
‐ Interacciones moleculares que establezca con la red zeolítica a la que va a dar lugar. 
‐ El tamaño de las moléculas de ADE, que determinará a su vez el tamaño de las moléculas 
de poro y/o cavidades que cristalizarán a su alrededor. 
‐ Si  la  molécula  es  flexible  puede  adoptar  conformaciones  diferentes  y  así  poder 
estabilizar varias estructuras zeolíticas. 
‐ Polaridad de la molécula orgánica y su distribución de carga. Debe ser soluble pero sin 
formar asociaciones demasiado fuertes con el disolvente. 
 
En definitiva, los agentes directores de estructura, influirán en el tipo de estructura microporosa 
que cristalice. 
 
1.3.4.2 Materiales zeolíticos en este trabajo 
En  el  presente  trabajo  se  ha  llevado  a  cabo  la  síntesis  de  dos  catalizadores  sólidos  ácidos 
microporosos tipo SAPO (silicoaluminofosfatos), el SAPO‐34 y el SAPO‐18, que posteriormente 
van a ser probados en la reacción MTO.  
1.3.4.2.1 SAPO‐34 
Es  un  silicoaluminofosfato  de  poro  pequeño  (3,8 Å),  con  simetría  romboédrica.  Presenta  la 
estructura  de  la  chabacita  (código  estructural  CHA),  con  láminas  de  anillos  dobles  de  seis 
miembros que están  interconectados por anillos de cuatro miembros [43]. Las  láminas están 
apiladas en distintas capas formando una secuencia de tipo ABCABC. La estructura así formada, 
contiene grandes cajas elipsoidales  interconectadas por ventanas compuestas de anillos de 8 
miembros, según se muestra en la siguiente Figura 1.20. 
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Figura 1.20. Esquema de la caja de la chabacita. En la parte derecha se representa una ventana con un anillo de ocho 
miembros y una de seis miembros, indicando las cuatro posiciones posibles para un protón [43]. 
 
 
La Figura de la derecha muestra una ventana de anillos de 8 miembros y otra de 6 miembros. Se 
esquematizan también las cuatro posiciones posibles de los protones de la estructura. 
En la estructura de la chabacita, las posiciones tetraédricas son todas equivalentes. Sin embargo, 
tienen cuatro átomos de oxígeno en  la unidad asimétrica, por  lo que existen cuatro posibles 
configuraciones de centros ácidos en función de a cuál átomo de oxígeno se una el protón. A 
continuación, en  la  siguiente Figura 1.21,  se observa que  todas  las posiciones  son bastantes 
similares. 
El SAPO‐34, tiene una estructura de tipo chabacita, pero con una acidez mucho más débil que la 
zeolita isoestructural, y presenta buena actividad para la conversión de metanol a olefinas en 
torno a un rango medio de temperatura de 450 °C.  
 
  
pág. 64 
 
 
Figura 1.21. Estructuras CHA con sus respectivos sistemas de canales (izquierda y centro). En la parte de la derecha 
se representa las dimensiones de las ventanas de dicho material a través del plano [001][43]. 
 
1.3.4.2.2 SAPO‐18 
 
Es un silicoaluminofosfato con una estructura relacionada con la chabacita [43]. La forma de las 
cavidades y el tamaño de  los poros son muy similares al SAPO‐34. Presenta ventanas con  las 
mismas dimensiones que el SAPO‐34 (3,8 x 3,8 Å). La principal diferencia estructural entre ambos 
es la orientación de los anillos de seis miembros. La estructura del SAPO‐18, Figura 1.22, (con 
código estructural AEI), alterna láminas de los anillos de seis miembros paralelos al plano (110), 
que se relacionan por un plano de deslizamiento y presentan además una orientación distinta. 
Como veremos más adelante, la diferencia entre sus estructuras tendrá un papel decisivo en el 
comportamiento de éstos catalizadores. 
 
 
Figura 1.22. Estructuras AEI con sus respectivos sistemas de canales (izquierda y centro). En la parte de la derecha 
se representa las dimensiones de las ventanas de dicho material a través del plano [001] [43]. 
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En el SAPO‐34, se relacionan por una traslación simple, en lugar de por un deslizamiento, por 
lo que las láminas presentan la misma orientación, Figura 1.23. 
 
 
Figura 1.23. Estructuras del SAPO‐34 (CHA) y SAPO‐18 (AEI) [1] 
 
Cabe pensar, que si el SAPO‐18 presenta una estructura muy similar a la del SAPO‐34, también 
podrá presentar un comportamiento similar como catalizador en la reacción MTO. Es por ello, 
que se utiliza  también como catalizador objeto de estudio en el presente trabajo. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
2. OBJETIVOS 
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2. OBJETIVOS 
Hasta  el momento,  existen  numerosos  estudios  acerca  de  la  reacción MTO,  orientados  en 
distintas  líneas  de  investigación.  En  la  actualidad,  se  pretende  mejorar,  para  continuar 
avanzando en este proceso, y que pueda  llegar a  implantarse como una alternativa  sólida y 
consistente en la industria, a pesar de que hoy en día ya existen varias plantas que trabajan con 
el proceso MTO.  
Lo que se pretende en este trabajo es ampliar el estudio previo realizado en una Tesis Doctoral, 
(2012)  [1].  De  ese  trabajo  se  pudo  concluir,  que  dos  de  los  catalizadores  que  mejores 
características ofrecían para el proceso de MTO eran el SAPO‐34 y el SAPO‐18, sintetizados en 
unas condiciones determinadas.  
En línea con este estudio previo, surge la idea de este Proyecto. Una vez que conocemos  que 
los materiales tipo SAPO, presentan altas posibilidades para ser usados como catalizadores en 
la  reacción MTO,  es  necesario determinar  las  condiciones óptimas de  reacción. Determinar 
cómo  influyen  las  diferentes  variables  de  operación  en  los  resultados,  y  como  se  pueden 
combinar entre sí para obtener los mejores resultados con cada uno de los catalizadores. 
De tal manera, que el objetivo principal de este trabajo es: 
‐ Elaborar un estudio detallado de las condiciones experimentales óptimas de reacción 
a escala  laboratorio de  la  reacción MTO, con dos catalizadores  tipo SAPO, para así 
determinar  la  metodología  más  correcta  para  estudiar  de  forma  adecuada  los 
catalizadores  que  se  sinteticen  en  un  futuro  tratando  de  mejorar  su  actividad 
catalítica, su vida útil y su selectividad hacia las principales olefinas ligeras de interés, 
como son el etileno, y el propileno.  
Para conseguir este objetivo, debemos primeramente lograr dos objetivos específicos: 
‐ Reproducir  la  síntesis  de  catalizadores  tipo  SAPO‐34  y  SAPO‐18  optimizados  en  el 
estudio previo mencionado anteriormente. 
 
‐ Probar  ambos  catalizadores  en  la  reacción  MTO,  estudiando  detalladamente  las 
variables de operación objeto de estudio, en concreto: la temperatura de reacción, la 
velocidad  espacial  y  el  tamaño  de  partícula  del  catalizador,  para  obtener  así  las 
condiciones experimentales óptimas.
‐  
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3. Procedimiento experimental 
3.1 Síntesis y caracterización de los catalizadores 
Como se ha descrito en el capítulo referente a  los objetivos del proyecto, se sintetizaron dos 
catalizadores  tipo  SAPO  (silicoaluminofosfato):  el  SAPO‐34  y  el  SAPO‐18. A  continuación  se 
describe el proceso de síntesis de ambos catalizadores. 
3.1.1 Productos químicos empleados 
Para el SAPO‐34 se han utilizado los siguientes productos químicos: 
.Ácido ortofosfórico (RIEDEL DE HӒEN, 85 %) 
.Tricloruro de aluminio (SIGMA ALDRICH, 99 %) 
.Sílice coloidal LUDOX SM‐30 (ALDRICH, suspensión acuosa al 30 %) 
.Hidróxido de tetraetilamonio (SIGMA ALDRICH, disolución acuosa al 35 %) 
.Etanol absoluto (PANREAC, 99,5 %) 
Para el SAPO‐18 se han utilizado los siguientes productos químicos: 
. Ácido ortofosfórico (RIEDEL HӒEN, 85 %) 
.Hidróxido de aluminio hidratado (SIGMA ALDRICH, 100 %) 
.Sílice pirogénica Aerosil 200 (DEGUSSA, 100 %) 
.Diisopropiletilamina (SIGMA ALDRICH, 99 %) 
.Etanol absoluto (PANREAC, 99,5 %) 
3.1.2 Equipamiento  
3.1.2.1 Equipos empleados durante la síntesis 
Horno microondas 
El horno microondas se empleó para la etapa de calentamiento del gel de síntesis, durante la 
cual, se produce la cristalización. Se utilizó el modelo ETHOS One of Milestone, Figura 3.1. 
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Figura 3.1. Horno Microondas  ETHOS One of Milestone,  con  autoclaves de  teflón  con  sus  respectivas  fundas. El 
autoclave 1 lleva incorporado un termopar. 
El equipo presenta en su interior, una serie de vasos de teflón de 100ml, que se llenan al 50% 
aproximadamente. Uno de los vasos está equipado por un termopar recubierto por una funda 
de teflón que se encuentra en el interior del vaso de referencia. El equipo dispone de un sensor 
infrarrojo  que  permite  controlar  la  temperatura  interna  de  los  vasos  como  un  sistema  de 
seguridad.  Tiene  una  placa  agitadora magnética,  lo  cual  permite  realizar  síntesis  con  o  sin 
agitación, sin más que incorporar previamente un imán al autoclave. 
Centrífuga 
La centrífuga se empleó para poder recoger los cristales formados en la etapa previa de 
calentamiento, mediante decantación y lavado del contenido de cada uno de los autoclaves 
conseguidos gracias a la centrifugación. Se utilizó una centrífuga Avanti J‐E de la casa Beckha 
 
Figura  3.2.  Centrífuga  Avanti  J‐E.  En  el  interior  se  encuentra  el  rotor  con  los  botes  de  centrífuga  en  posición 
enfrentada. 
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Presenta  un  sistema  eléctrico/electrónico  que  dispone  de  control  de  encendido/apagado, 
temporizador, velocidad de  rotación, de aceleración y deceleración, control de  temperatura, 
etc. Presenta además, dos modelos de rotor con su correspondiente tapa roscada, que permiten 
introducir botes de polipropileno de 100ml en nuestro caso y un sistema de refrigeración. 
Prensa hidráulica 
Para el pastillado de los catalizadores y conseguir la granulometría deseada, se requiere el uso 
de  una  prensa  hidráulica, mediante  la  cual  se  compacta  el material  para  luego molerlo  y 
tamizarlo al tamaño adecuado para cada experimento, Figura 3.3. 
 
 
Figura 3.3. Prensa hidráulica con manómetro incorporado 
 
3.1.2.2 Equipos empleados en las técnicas de caracterización 
Difractómetro de rayos X 
Para la caracterización estructural de los SAPO (ver 3.1.4.1), se empleó el difractómetro de rayos 
X Philips X’PERT, que podemos ver en la Figura 3.4. 
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Figura 3.4. Difractómetro de rayos X Philips X’ PERT 
 
Balanza termogravimétrica 
Para determinar  la correcta calcinación de  los agentes directores de estructura  (ADE) de  los 
materiales  sintetizados,  se  empleó  la  técnica  de  análisis  térmico  gravimétrico  (ver  punto 
3.1.4.2). 
 
Figura 3.5. Balanza termogravimétrica Perkin Elmer TGA7 
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El  equipo  utilizado,  Figura  3.5,  es  un  Perkin  Elmer  TGA7,  dispuesto  con  los  equipos  e 
instalaciones auxiliares  (interfase TGA,  sistema de manómetros, portamuestras y  soporte de 
platino, un ordenador con los equipos e instalaciones auxiliares, y los materiales necesarios para 
manejar el porta muestras, como pinzas no magnéticas y una espátula para poner la muestra. 
 
3.1.3 Preparación de los materiales SAPO  
3.1.3.1 Preparación del gel de síntesis 
SAPO‐34 
El SAPO‐34, se sintetizó en horno microondas sin agitación (en estático). Se eligió esta técnica 
porque es con la que se conseguían obtener los mejores resultados, como lo demostraban los 
estudios  anteriores  sobre  el mismo  [1].  De  acuerdo  con  esto,  se  elaboró  una  tabla  con  la 
composición  requerida de cada elemento,  junto con  la composición del ADE y el agua, para 
obtener finalmente unos 200 gramos de catalizador.  
En la Tabla 3.1 se muestra la composición requerida para el SAPO‐34. 
Tabla 3.1. Composición SAPO‐34 
  Al2O3  P2O5  SiO2  TEAOH  H2O 
Composición molar  1  1  0,6  6  110 
PM  101,96  141,94  60,08  147,26  18,02 
           
Reactivo  AlCl3  H3PO4  SiO2  TEAOH  H2O 
Relación reactivo  2  2  0,6  6  110 
PM reactivo  78  98  60,08  147,26  18,02 
Riqueza  100  99  30  35  100 
Moles  0,06  0,6  0,04  0,38  6,99 
           
Gramos  31,01  7,64  14,66  160,53  0,06 
         
        Peso fórmula gel: 3145,20 
        Masa del gel (g): 200  
En un vaso de popilpropileno de 250 mL se añade primeramente la fuente de fósforo: el H3PO4. 
Sobre este, se añade poco a poco el AlCl3 como fuente de aluminio y se deja agitando con un 
imán durante 2 h. Tras esperar ese tiempo, se añade el LUDOX (fuente de silicio) y de nuevo de 
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deja agitar durante 1 h tapado con papel film. Posteriormente, se añade sobre  lo anterior el 
TEAOH  como agente director de estructuras  (ADE), dejándolo agitar durante 2 horas más  y 
tapado también con papel film. Una vez que termina la agitación, se mide el pH y se introduce 
el contenido del gel en cuatro autoclaves de teflón de 100 cm3 de forma que cada uno de ellos 
pese lo mismo. Finalizado este paso, se introducen los autoclaves en el horno microondas. 
SAPO‐18 
La síntesis del SAPO‐18 se realizó en estático (2 muestras) y con agitación (2 muestras), en horno 
microondas.  La  síntesis  del  SAPO‐18,  es  similar  a  la  del  SAPO‐34,  pero  se  utilizan  distintos 
productos como fuentes de aluminio, silicio, y como agente director de estructuras, como se 
muestra en la Tabla 3.2. 
Tabla 3.2. Composición SAPO‐18 
  Al2O3  P2O5  SiO2  DiPrEt  H2O 
Composición molar  1  1  0,6  1,6  20 
PM  101,96  141,94  60,08  129,25  18,02 
           
Reactivo  Al(OH)3  H3PO4  SiO2  DiPrEt  H2O 
Relación reactivo  2  2  0,6  1,5  110 
PM reactivo  78  98  60,08  129,25  18,02 
Riqueza  100  85  100  99  100 
Moles  0,24  0,2  0,15  0,39  4,89 
           
Gramos  38,11  8,81  45,07  51,03  56,99 
 
        Peso fórmula gel: 818,67 
        Masa del gel (g): 200 
 
Primero  se prepara una disolución de H3PO4 en agua y  se añade  sobre esta poco a poco el 
hidróxido de aluminio como fuente de aluminio. Esta mezcla se deja agitar 1 h. Después se añade 
el aerosil que es la fuente del silicio y de nuevo se deja agitar 1 h, tapándolo con papel film. Tras 
este paso,  se añade el ADE, que para este SAPO utilizamos diisopropiletilamina y  lo  se deja 
agitando durante 3 horas.  
Al pasar las tres horas, se introduce el gel en 4 autoclaves de teflón, midiendo el pH previamente, 
de forma que los cuatro contengan la misma cantidad. El siguiente paso es introducirlos en el 
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horno microondas. Dos de los cuatro se emplearon para la síntesis con agitación, y los otros para 
la síntesis en estático, de tal manera que se  introduce un  imán en cada autoclave preparado, 
para la agitación. 
3.1.3.2 Tratamiento hidrotermal  
SAPO‐34 
El  tratamiento  hidrotermal  llevado  a  cabo  en  estos  SAPO,  se  realizó  por medio  del  horno 
microondas descrito previamente. El microondas se programó para que trabajara durante 20 h 
a una temperatura de 150 ˚C. El perfil de temperatura se muestra en la Figura 3.6. 
 
 
Figura 3.6. Programa de temperatura para el SAPO‐34 del horno microondas. Primero rampa de temperatura de 30 
min hasta alcanzar la temperatura deseada, a partir de la cual se mantiene constante durante 20 h. 
 
Una vez que se sacan los autoclaves del microondas, se dejan enfriar, a temperatura ambiente 
en el exterior, o programando su enfriamiento dentro del propio microondas. Y por último, se 
mide el pH de cada uno de los autoclaves. 
SAPO‐18 
Los  SAPO‐18,  también  fueron  sintetizados  mediante  tratamiento  hidrotermal  en  el  horno 
microondas. 
El programa de microondas cambia para este SAPO, permaneciendo esta vez el gel 40 horas a 
una temperatura constante de 160 °C. 
Pasadas las 40 horas, se dejan enfriar los autoclaves hasta la temperatura ambiente, y después 
se mide el pH de cada uno.  
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3.1.3.3 Centrifugación 
Esta etapa es común a ambos catalizadores. Una vez sacados los autoclaves del microondas y 
medido el pH de cada uno, se pasa el contenido de cada autoclave a un bote de centrífuga. Para 
centrifugarlos, primero se realizan 3 lavados con etanol, aproximadamente llenando el bote al 
60‐70 % y un último  lavado con agua destilada, con el mismo volumen, hasta que el  líquido 
nadante quede lo más claro posible.  
Es importante que los botes contengan exactamente el mismo volumen en su interior y que en 
la  centrífuga queden  equilibrados, de manera que  se  colocan  en posiciones  enfrentadas.  El 
programa empleado es una temperatura de 20 °C durante 10 min a una velocidad de 14.000 
rpm.  
3.1.3.4 Secado y molienda 
Una vez que se ha centrifugado, se dejan secar los botes sobre una estufa durante una noche, y 
a la mañana siguiente, comprobando que estén completamente secos, se muelen con la ayuda 
de un mortero. Después, se  introduce el contenido de cada bote una vez molido en un vial, 
etiquetándolo con el nombre y referencia correspondiente. 
Se  toma una muestra del contenido de estos viales, se  introduce en eppendorfs y se  lleva a 
analizar (rayos X). En la Figura 3.7, se pueden observar diversas muestras del SAPO‐34. 
 
 
Figura 3.7.Viales con SAPO‐34. Al lado muestra de cada uno en eppendorfs para mandar a analizar 
Una  vez que mediante análisis de  rayos X  se  verifica que  la estructura del  catalizador es  la 
adecuada, se procede a su calcinación. 
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3.1.3.5 Calcinación 
La etapa de calcinación se  realiza para eliminar el material orgánico  (ADE) que se encuentra 
ocluido en el interior de la estructura durante su síntesis. Esta etapa es necesaria antes de utilizar 
el  catalizador  en  reacción,  y  se  realiza  en  ambos  catalizadores  sintetizados, una  vez  que  el 
análisis de rayos x, confirme que la estructura es la esperada. 
La calcinación se llevó a cabo en un reactor tubular de vidrio vertical, con placa porosa que se 
encuentra dentro de un horno cilíndrico provisto de control de temperatura. El elemento de 
medida de la temperatura consiste en un termopar que está en contacto con la muestra a través 
de una  funda de vidrio. Las muestras  se sometieron a un programa de calentamiento a una 
velocidad de 3 °C/min desde temperatura ambiente hasta 550 °C con un caudal de 100 mL/min 
de N2. Una vez que se alcanzó esa temperatura, se mantuvo una hora más en esas condiciones; 
después  se  cambió  de  gas  introduciendo  al  sistema  100 mL/min  de  aire  durante  6  h.  La 
eliminación completa del orgánico se comprobó mediante análisis térmico gravimétrico (ATG). 
El programa utilizado se muestra en la Figura 3.8. 
 
 
 
Figura 3.8. Programa llevado a cabo  en la calcinación. Flujos de aire con sus tiempos y temperaturas. 
 
3.1.3.6 Tamizado  
El  siguiente  paso  tras  la  calcinación  es  el  tamizado  de  las muestras.  Para  ello,  se  realizan 
primeramente pastillas compactas de pequeñas muestras de catalizador mediante una prensa 
hidráulica, para partir de una  granulometría  completamente  compacta  y homogénea.  Estas 
pastillas se muelen en un mortero hasta conseguir tamaños de partícula menores, para luego 
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poder ser tamizadas. Se utiliza un tamiz con distintos tamaños de malla, para obtener distintos 
tamaños de partícula con cada catalizador. De tal forma, que se repetirá el proceso de molienda 
y tamizado hasta conseguir 1 gramo de catalizador para cada tamaño de partícula deseado.  
Finalmente se coloca cada uno de los catalizadores en viales debidamente etiquetados para su 
correcta diferenciación y preparados para su empleo en la reacción MTO. 
3.1.4 Técnicas de caracterización 
Una vez realizada la síntesis de los catalizadores, es preciso proceder a su caracterización para 
determinar sus propiedades morfológicas, físicas y químicas.  
A continuación se describen las técnicas empleadas, junto con las condiciones de operación y 
las características generales. 
3.1.4.1  Difracción de rayos X 
La difracción de  rayos X  (DRX) es un método óptico de análisis  instrumental. Constituye una 
parte de la llamada espectroscopía de rayos X, basada en la medida de la emisión, absorción, 
dispersión,  fluorescencia y difracción de  la  radiación electromagnética con  longitud de onda 
entre 0,1 y 10 nm. 
El fundamento del método de difracción de rayos X, se basa en que un cristal es una distribución 
regular en el espacio de sus átomos, iones o moléculas constituyentes y que la distancia entre 
ellos es del mismo orden de magnitud que  la  longitud de onda de  los rayos X, por  lo que  los 
cristales pueden producir fenómenos de difracción de la radiación característica. El espacio que 
hay entre dos átomos vecinos en una red cristalina actúa como pequeños agujeros por los que 
la luz pasa y produce la difracción. 
 
En  la  difracción,  los  rayos  dispersados  que  estén  en  fase  darán  lugar  a  una  interferencia 
constructiva y por lo tanto, se reforzarán entre sí produciendo una zona luminosa; los rayos X 
dispersados que no estén en  fase darán una  interferencia destructiva, se anularán entre sí y 
producirán una zona oscura. Para que tenga lugar la difracción es necesario que la diferencia de 
recorrido de dos rayos sea múltiplo de  la  longitud de onda, es decir, que se cumpla  la  ley de 
Bragg: 
 
nλ=2dsen(θ) 
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siendo d la distancia interplanar, θ el ángulo que forma el haz incidente con respecto a los planos 
de dispersión, n, un número entero que indica el orden de difracción y λ, la longitud de onda. 
El método de difracción de rayos X de polvo cristalino es capaz de dar información cualitativa y 
cuantitativa sobre los compuestos presentes en una muestra sólida. Este método se basa en el 
hecho de que cada sustancia cristalina da un único patrón de difracción. De esta manera, si se 
puede  encontrar  un  ajuste  exacto  entre  el  patrón  de  una muestra  y  el  de  un material  de 
referencia conocido, se puede asumir su identidad química. 
 
 
  
                                                                                       2θ (°) 
Figura 3.9. Patrones de difracción teóricos de las distintas fases que aparecerán en este trabajo. 
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Puesto que  los materiales sintetizados en este trabajo son sólidos cristalinos, esta técnica ha 
sido utilizada para identificar de qué fase cristalina se trata y para determinar la pureza de los 
distintos materiales (mediante la presencia o ausencia de reflexiones correspondientes a otras 
estructuras  cristalinas  diferente).  La  identificación  de  las  fases  cristalinas  se  realizó  por 
comparación con los patrones característicos de esas fases, obtenidas de la base de datos de la 
International Zeolite Association  (IZA)  [50,51]. Los difractogramas  teóricos de  las estructuras 
sintetizadas en este trabajo se presentan en la Figura 3.9. 
Los  patrones  de  difracción  de  rayos  X  de  las  muestras  fueron  registrados  usando  el 
difractómetro antes mostrado, empleando radiación Kα de cobre (λ= 1,54 Å), en el intervalo de 
ángulos 2θ entre 4 y 100 °. Se utilizó además un tamaño de paso de 0,2 °/min y un tiempo de 
acumulación de 50 segundos por paso, con rendija variable. 
 
3.1.4.2 Análisis térmico gravimétrico (TGA) 
 
El análisis térmico gravimétrico es una  técnica de análisis térmico, en  la que se determina  la 
ganancia o pérdida de masa de una muestra, sometida a un programa de temperatura bajo una 
atmósfera  controlada  de  aire,  debido  a  que  los  compuestos  se  han  ido  adsorbiendo, 
desorbiendo, descomponiendo o reaccionando. 
Para realizar este tipo de análisis se usa como instrumento una termobalanza. La termobalanza 
lleva a cabo un análisis térmico dinámico bajo el control de un software específico. La muestra 
de  material  se  calienta  en  una  atmósfera  determinada  con  una  rampa  de  temperatura 
controlada;  registrando así,  las variaciones de peso  resultantes en  función del  tiempo y/o  la 
temperatura. 
Gracias a este análisis térmico, se puede obtener  información cualitativa y cuantitativa de  las 
muestras, a  través de  la  representación gráfica de  la masa en  función de  la  temperatura; el 
termograma.  Es  posible  así,  conocer  la  estabilidad  térmica,  realizar  estudios  cinéticos, 
caracterizar  el  tipo  de material,  realizar  un  análisis  de  la  composición,  etc.  En  el  tipo  de 
materiales empleados en este trabajo, estos análisis aportan información sobre la cantidad de 
sustancias  adsorbidas  en  el  interior  de  materiales  sólidos  y  sobre  los  procesos  de 
descomposición y eliminación de los mismos.  
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La curva que se obtiene derivando la del análisis térmico gravimétrico, da información adicional 
a  la que  se obtiene del  termograma, ya que permite determinar  la  temperatura a  la que  la 
velocidad de pérdida de masa es máxima. 
Los  análisis  térmico  gravimétricos  se  registraron  de  20  a  900  ˚C,  usando  una  rampa  de 
calentamiento de 20 °C/min bajo un flujo de aire de 40 mL/min, empleando una masa de sólido 
entre 10‐15 mg.  
Además,  gracias  a  esta  técnica  de  análisis,  se  puede  saber  si  la muestra  ha  sido  calcinada 
correctamente  comprobando  que  se  ha  eliminado  el  agente  director  de  estructuras  (parte 
orgánica), sin más que hacer la derivada a la gráfica resultante del análisis. 
 
3.2 Actividad catalítica en el proceso MTO 
 
En este apartado, se describe el equipo que se requiere para  la reacción de MTO,  las 
condiciones  de  operación,  y  las  técnicas  de  análisis  instrumental  necesarias  para  el 
estudio de los productos de reacción, y el posterior estudio de los resultados. 
 
3.2.1 Productos químicos empleados 
 
Ensayo catalítico 
.Metanol grado síntesis (PANREAC, 99,5 %) 
.Nitrógeno. Envasado en botellas de acero a 200 bar y con una pureza del 99,999 % (AIR 
LIQUID). 
Gases de cromatografía 
.Aire sintético. Envasado en botellas de acero a una presión de 200 bar y con una pureza 
de 99,999 % (AIR LIQUID). 
.Helio. Envasado en botellas de acero a una presión de 200 bar y con una pureza de 
99,999 % (AIR LIQUID). 
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.Hidrógeno. Envasado en botellas de acero a una presión de 200 bar y con una pureza 
de 99,999 % (AIR LIQUID). 
3.2.2 Equipamiento 
 
3.2.2.1 Equipos empleados en la medida de la actividad catalítica 
 
El equipo en el que se lleva a cabo la reacción MTO, se conoce como  Microactiviy ‐ Reference 
Unit , de  la casa PID Eng & Tech. Se trata de un sistema de reacción  incorporado en una caja 
caliente, equipado con un sistema de control por ordenador y completamente automatizado.  
En la Figura 3.10 podemos observar el equipo mientras que en la Figura 3.11 podemos observar 
el interior de la caja donde está situado el horno de calentamiento donde se introduce el reactor. 
 
El reactor es de lecho fijo, diseñado en vidrio con un plato poroso en la parte central del mismo. 
El flujo es de arriba a abajo, por lo que los reactivos de partida se introducen por la parte superior 
y los productos, que salen por la parte inferior, son conducidos directamente a su análisis.  
El suministro de las corrientes gaseosas al reactor se controla a través de un sistema de control 
de flujo, seguido de válvulas antiretorno. Para el caso de  los  líquidos, su suministro se realiza 
mediante una bomba de desplazamiento positivo (HPLC de GILSON), que trabaja entre 0,01 y 5 
mL/min, presiones por encima de  los 600 bar y se  introducen en el sistema a  través de una 
válvula de retención. 
Las corrientes líquidas y gaseosas se introducen en el sistema de reacción a través de tuberías 
independientes que se encuentran en el interior de la caja caliente que funciona mediante un 
calefactor  por  convección  forzada  que  hace  que  se mantenga  una  temperatura  de  160  ˚C, 
pudiendo  llegar hasta  los 180  ˚C  y  así evitar  la posible  condensación en  el  sistema. Existen 
además, un evaporador y un precalentador, que presentan una temperatura de unos 10‐15 ˚C 
por encima del resto de la caja caliente. Luego se mezclan en el precalentador, y antes de pasar 
el  reactor  se  analizan para  comprobar que  la mezcla de  reacción  es  estable A  la  salida del 
precalentador la mezcla pasa a través de una válvula de seis vías. Esta válvula opera bajo control 
neumático, a través del ordenador o por medio de una pantalla táctil y se pueden seleccionar 
dos alternativas de trabajo: enviar el flujo al reactor o bien, recircularlo hacia el sistema de salida 
de gases, lo que se conoce como by‐pass, y permite el análisis de la mezcla de reacción.  
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Figura 3.10. Vista frontal del equipo Microactivity Reference. Junto al equipo está conectado en serie un ordenador y 
encima del Microactivity, se encuentra la bomba de HPLC que inyecta el metanol al equipo [52]. 
 
 
 
Figura 3.11. Vista del interior del Microactivity Reference [52]. 
 
Cuando el flujo de reactivos se envía al reactor, pasa a través de unos filtros de 10 μm de acero 
inoxidable 316, dispuestos a la entrada y a la salida del reactor, para evitar que queden restos 
de partículas del catalizador y puedan dañar las válvulas, además de impurificar los productos 
de reacción. 
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A  la salida del reactor,  los productos de reacción salen de  la caja caliente y son conducidos a 
través de una tubería calefactada al sistema de análisis que está conectado en línea al reactor. 
Los  productos  de  reacción  son  analizados  en  un  cromatógrafo  de  gases  diseñado 
especialemente para esta reacción. 
El equipo Microactivity‐Reference Unit, está ajustado con un sistema local y remoto de control 
por medio de la aplicación del control de procesos basado en la comunicación vía Ethernet. 
El sistema de seguridad del equipo está integrado dentro de un microprocesador separado del 
ordenador. Las señales de alarma de los lazos de control se centralizan en el microprocesador, 
que está programado para actuar en cada caso  cuando  se dan  las diferentes  situaciones de 
alarma. 
En la Figura 3.12 , se muestra el diagrama P&I del equipo. 
 
Figura 3.12. Diagrama de tuberías e instrumentos del Microactivity Reference (P&I)[52]. 
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3.2.2.2 Equipo empleado para el análisis de los productos de reacción 
Para la identificación y el análisis de los gases formados como productos de reacción, se utiliza 
la técnica instrumental de cromatografía de gases. El equipo empleado es un cromatógrafo de 
gases de la gama Varian CP 3800, Figura 3.13.  
 
 
 
Figura 3.13. Cromatógrafo de gases Varian CP 3800 
 
 
Este equipo tiene dos inyectores en paralelo por donde entra la muestra, y pasa a través de dos 
columnas diferentes que están conectadas a la salida, a dos detectores también en paralelo: 
 
‐ Detector de ionización de llama (FID) 
‐ Detector de conductividad térmica (TCD) 
 
El equipo va conectado a un ordenador que tiene como software el Galaxie, versión 1.9.302.530, 
que es el que emplea la casa Varian para el procesamiento de los cromatogramas y la generación 
de los resultados. 
Para la separación de los distintos productos de reacción se requiere el uso de dos columnas. 
Una columna capilar Petrocol DH50.2 (50 m de largo x 0,20 mm de diámetro externo, recubierta 
con una película de fase activa de 0,5 μm de metilsilicona no enlazada), que está conectada al 
detector de  ionización de  llama  (FID) para  la  separación de hidrocarburos,  y otra    columna 
empaquetada  Porapack Q  (2 m  de  largo,  1/8  de  pulgada  de  diámetro  externo  y  2 mm  de 
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diámetro interno), que está conectada al detector de conductividad térmica (TCD), que permite 
la separación de las olefinas y las parafinas ligeras, en la Figura 3.14 se puede observar el interior 
del cromatografo y dicha columna. 
 
 
 
Figura 3.14. Interior del cromatógrafo de gases. Columna Porapack Q y Petrocol. 
 
La  columna  Porapack Q,  conectada  al detector  TCD, permite detectar  y  separar  el metano, 
etileno, etano, propileno, propano, DME  (dimetil éter), metanol, butenos, butanos, e  incluso 
agua y nitrógeno.  
En cuanto a la columna Petrocol, conectada al detector FID, no consigue la separación entre las 
olefinas y parafinas, pero sí es posible, la separación entre los compuestos C4 y C4˭ y el resto de 
hidrocarburos más pesados y la separación de los compuestos oxigenados (metanol y DME), es 
mucho mejor en este caso. Por lo tanto, la identificación final del análisis se realiza combinando 
ambos cromatogramas, el obtenido por el TCD y el obtenido por el FID.  
Condiciones de operación del cromatógrafo durante el análisis: 
‐ Temperatura de la válvula de inyección : 270  ͦC 
‐ Inyección mediante válvula automática con dos muestreadores de 0,25 ml. 
‐ Relación de Split para la columna capilar: 150 
‐ Presión de Helio a la entrada de la columna capilar: 40 Psi 
‐ ‐Temperatura del detector FID: 270  ͦC 
‐ ‐Caudal de aire en el FID: 300 ml/min 
‐ Caudal de hidrógeno en el FID: 30 ml/min 
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‐ Caudal de helio para la columna Petrocol 5 ml/min 
‐ Make‐up (He): 25 ml/min 
‐ Caudal de Helio para la columna Porapak Q: 30 ml/min 
‐ Caudal de Helio de referencia para el TCD: 30 ml/min 
‐ Temperatura del detector TCD: 270  ͦC 
 
3.2.3 Procedimiento experimental 
Esta  fase  del  procedimiento  experimental,  se  basa  en  la  prueba  de  los  catalizadores  en  la 
reacción de metanol a olefinas y el análisis de los productos de reacción mediante cromatografía 
de gases. 
En  este  trabajo  de  ha  estudiado  la  influencia  de  tres  variables  de  reacción:  el  tamaño  de 
partícula,  la  temperatura  de  reacción  y  la  velocidad  espacial.  Con  respecto  al  tamaño  de 
partícula se decidió estudiar el SAPO‐34 y el SAPO‐18 con tres tamaños de partícula distintos: 
Ø< 0,25 mm, 0,59<Ø<0,84 mm, 0,84< Ø<1,19 mm. 
Cada uno de estos catalizadores, se probó en reacción a distintas temperaturas, 350, 400 y 450 
°C, y a su vez, a distintas velocidades espaciales (WHSV),   1,2 h‐1, 2,37 h‐1 y 4,74 h‐1 (distintos 
flujos de metanol). Combinando  todas  las condiciones posibles,  se  realizaron un  total de 54 
reacciones, 9 con cada catalizador, más algunas  repeticiones. En  la Tabla 3.3, se muestra un 
ejemplo de lo que sería un ciclo de 9 reacciones para un catalizador: 
Tabla 3.3 Condiciones utilizadas en la reacción MTO para el  tamaño de partícula de cada SAPO. 
Nombre 
Ø 
partícula(mm)  WHSV (h‐1)
Flujo 
metanol 
(ml/min) 
Temperatura 
(˚C) 
Flujo 
Nitrógeno 
(ml/min) 
SAPO‐18  0,59‐0,84  1,2  0,025  400 
 
13,5 
SAPO‐18  0,59‐0,84  1,2  0,025  450  13,5 
SAPO‐18  0,59‐0,84  1,2  0,025  350  13,5 
SAPO‐18  0,59‐0,84  2,37  0,05  400  27 
SAPO‐18  0,59‐0,84  2,37  0,05  450  27 
SAPO‐18  0,59‐0,84  2,37  0,05  350  27 
SAPO‐18  0,59‐0,84  4,74  0,1  400  54 
SAPO‐18  0,59‐0,84  4,74  0,1  450  54 
SAPO‐18  0,59‐0,84  4,74  0,1  350  54 
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Esto mismo se hizo con cada tamaño de partícula distinto del SAPO‐18 y con el SAPO‐34. 
3.2.3.1 Pasos a seguir para el estudio de una  reacción modelo 
A continuación, se describen los pasos que se siguieron en esta fase, para una reacción modelo: 
Paso 1: Programación del Microactivity Reference 
En primer lugar se debe programar la sesión requerida en el software ligado al equipo. Para ello, 
se introducen  al sistema los valores que tienen que tomar cada una de las variables, en función 
de las etapas por las que pase la reacción catalítica.  
Las etapas que sigue un ciclo de reacción genérico son las siguientes: 
Activación: Esta etapa corresponde a la activación del catalizador, en la cual se hace pasar un 
flujo de aire de 100 ml/min por el reactor a una temperatura de 550 °C durante dos horas. La 
primera  hora  es  un  proceso  de  calentamiento  hasta  que  alcanza  esta  temperatura  y  en  la 
segunda permanece constante. Así se consigue eliminar cualquier resto de impureza que haya 
podido quedar en el catalizador. 
Estabilización: En esta etapa, se corta el flujo de aire y se cambia por un flujo de nitrógeno que 
se hace pasar durante una hora por el reactor, a la misma temperatura a la que se vaya a llevar 
a  cabo  la  reacción,  y  así  se  estabilice  el  sistema  en  las  condiciones de  reacción.  El  flujo de 
nitrógeno  será  igual  al  que  luego  se  va  a  utilizar  en  la  reacción,  para mantener  la  relación 
metanol/nitrógeno de operación.  
By‐pass: En esta etapa se mantienen las condiciones de operación de la etapa de estabilización, 
y por tanto, las de la reacción. Se comienza a introducir metanol al sistema a través del bypass, 
sin que pase por el reactor. El flujo de metanol, dependerá de la velocidad espacial a la que se 
quiera  trabajar.  La etapa durará el  tiempo  suficiente para  conseguir una  relación  constante 
metanol/nitrógeno. Para comprobar que esto se cumple, se analiza la mezcla de reacción en el 
cromatógrafo de gases, mandando al software del Microactivity que inyecte muestra durante 
esta fase. Esta etapa dura en torno a tres horas. 
Reacción: Una vez que se ha comprobado que la relación de metanol/nitrógeno es constante, 
se cambia la posición de la válvula para que el flujo vaya al reactor, cerrando así la posición de 
by‐pass.  De  esta manera,  ya  comienza  a  pasar metanol  por  el  reactor  y  por  tanto,  por  el 
catalizador. La etapa de reacción  tiene una duración variable, en  función de  la actividad que 
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presente  cada  catalizador  para  las  distintas  condiciones.  En  esta  etapa,  se  le  manda  al 
cromatógrafo  la  señal para que  analice  a  los primeros  cinco minutos  y  luego  cada hora de 
reacción. 
Limpieza del reactor: Una vez que finaliza la etapa de reacción, se corta el flujo de metanol, y se 
limpia el reactor con un flujo de nitrógeno de 50 ml/min a  la temperatura de  la reacción. La 
etapa de limpieza dura 15 minutos. 
Regeneración:  En  esta  etapa  lo  que  se  pretende  es  recuperar  la  actividad  del  catalizador 
regenerándolo. Para ello, se hace pasar un flujo de nitrógeno de 25 ml/min y otro de aire de 50 
ml/min a una temperatura de 475 °C durante una hora, y un flujo de aire de 100 ml/min a 550 
°C durante las cuatro horas siguientes. Este proceso se realiza en dos etapas, ya que este proceso 
es una  reacción muy exotérmica y así se evitarían que se alcancen  temperaturas demasiado 
elevadas si se trabajase directamente con aire. Durante la regeneración, se pretende eliminar el 
coque  formado  en  el  catalizador para  su posterior  reutilización  en  la  siguiente  reacción  sin 
necesidad de reemplazarlo por otro.  
Limpieza  del  reactor: De  nuevo  se  realiza  otra  limpieza  del  reactor  a  la  temperatura  de  la 
siguiente reacción con un flujo de nitrógeno de 50 ml/min durante 15 min para eliminar todo el 
aire empleado en la etapa de regeneración. 
Limpieza  del  bypass: Al  igual  que  se  realiza  la  limpieza  del  reactor,  se  realiza  también  una 
limpieza para el by‐pass (giro posición de la válvula) con el mismo flujo y a la misma temperatura 
que la limpieza anterior. El objetivo de estas limpiezas es eliminar los posibles restos de metanol 
que hayan podido quedar ocluidos. 
Tras un ciclo de reacción, el equipo se puede programar para que realice más ciclos seguidos de 
reacción. La siguiente etapa, volvería a ser la etapa de estabilización a la temperatura a la que 
se  produzca  la  siguiente  reacción  y  así  sucesivamente.  Lo  que  se  hizo  en  este  trabajo  fue 
programar ciclos sucesivos de reacción hasta completar el estudio completo de la combinación 
de condiciones posibles a estudiar para cada catalizador. Así, sólo se tenía que ir cambiando el 
catalizador tras realizar 9 reacciones seguidas con cada uno. 
Una vez que se han descrito  las etapas de cada ciclo de reacción, se muestra en  la Tabla 3.4 
cómo  quedaría  una  secuencia  modelo  para  una  reacción  genérica  con  las  variables  más 
importantes 
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Tabla 3.4. Sesión configurada en el Microactivity Reference para una reacción modelo 
Alias  Session 1  session 2  session 3  session 4  session 5  session 6 
Description  inicio  Activ. 1.1 Activac1.2 Estabiliz1.1 Bypass 1.1  Bypass1.2
Session time(sec)  30  3600  3600  3600  9900  1000 
Next session  2  3  4  5  7  8 
Bypass          BYP  1  0  0  0  1  1 
CHROMA     XTO  0  0  3217,5  0  1755  0 
CHROMA    XON  0  0  1  1  1  0 
GAS1           MF1  0  0  0  13,5  13,5  13,5 
GAS2           MF2  0  100  100  0  0  0 
L/G BYPASS  EV3  1  1  1  1  1  1 
             
LIC                  SV1  0  0,1  0,1  0,1  0,1  0,1 
PIC                SV1  0  0  0  0  0  0 
PUMP             C  0  0  0  0  0,025  0,025 
PUMP             R  0  0  0  0  1  1 
TIC HB           SV1  0  180  180  180  180  180 
TIC REAC      SV1  0  550  550  400  400  400 
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En las tablas se ha señalado la etapa de reacción. La primera sesión de ésta etapa se trata de un 
análisis a los 5 primeros minutos de reacción, por eso el cromatógrafo tiene un 1 (inyecta) y el 
tiempo correspondiente al que tiene que hacer el análisis. La tercera etapa es en la que realiza 
los análisis cada hora.  
Carga del reactor 
En este paso, se introduce el catalizador en el reactor. Para ello, se pesa 1 gramo de catalizador 
en la balanza analítica para conseguir una mayor precisión en la pesada. Se introduce éste en el 
reactor y se monta de tal manera que el termopar quede en el lecho de catalizador y el reactor 
colocado  con  las  tuercas  debidamente  apretadas.  En  los  extremos  del  reactor,  se  coloca 
previamente  lana  de  vidrio  para  evitar  pérdidas  de  calor.  Se  cierra  la  caja  caliente,  y  se 
comprueba que  los gases estén abiertos y haya metanol suficiente para completar el ciclo de 
reacción. 
Paso 3: Programación del cromatógrafo 
Se debe configurar una secuencia para el cromatógrafo que vaya ligada a la sesión programada 
en  el  Microactivity.  De  tal  manera,  que  cuando  se  haya  programado  la  secuencia,  el 
cromatógrafo  esté  preparado  para  realizar  el  análisis  correspondiente  y  registre  el 
cromatograma  mediante  el  software  Galaxie.  En  la  Tabla  3.5  se  adjunta  el  ejemplo  de 
programación de una sesión estándar. En  la sesión se encuentra el método asociado a cada 
análisis y la duración de éste mismo con el nombre identificativo de cada uno.  
Existen diferentes tipos de análisis. En el caso de una purga, se programa al cromatógrafo una 
sesión de 169 minutos para que no queden productos en las columnas que afecten a los análisis 
posteriores. Si  la etapa es   una estabilización, el análisis dura 54 minutos. En el by‐pass  los 
análisis son de 21 minutos y para el caso de las reacciones, cada análisis dura 49 minutos, que 
es el  tiempo que  tarda en eluir el último producto de  reacción. Estos  tiempos,  junto  con el 
tiempo que tarda el cromatógrafo en enfriarse y volver a estar preparado para otro análisis, se 
deben  tener en cuenta a la hora de programar las sesiones, tanto del cromatógrafo como del 
reactor.  
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Tabla 3.5. Secuencia configurada en el cromatógrafo para una reacción modelo 
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Paso 4: Procesamiento de datos 
Este  paso,  es  el  final  en  el  proceso  experimental.  Primero  se  integran  los  cromatogramas 
correspondientes al canal TCD y FID. Esto requiere, identificar cada uno de los picos observados, 
y separarlos debidamente, ya que cada uno corresponderá a un compuesto distinto o grupo de 
compuestos (caso de los C1, C2 y C3 en el FID). Se muestra un ejemplo de cromatograma para el 
canal FID Figura 3.15: 
 
Figura 3.15. Cromatograma integrado del canal FID para una reacción modelo. En el eje de abscisas se representa el 
tiempo de retención en minutos y en el eje de ordenadas se representa la intensidad en µV. 
Una vez que se ha integrado cada uno de los cromatogramas para las distintas horas de reacción, 
los datos correspondientes a  las áreas de cada compuesto, quedan guardados en un archivo 
Excel. Con estos datos, se puede calcular la selectividad de cada compuesto y la conversión de 
la reacción realizando una combinación de los datos del TCD y FID. Para ello, se debe recordar 
cómo calcular la selectividad de un compuesto y la conversión: 
En primer lugar, se define conversión total como la cantidad de productos obtenidos dividido 
entre la cantidad de metanol alimentado: 
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Cuando se estudió el proceso de la reacción MTO, se vio que existía un intermedio de reacción, 
el DME (dimetil éter), que reacciona dando lugar a los productos de reacción. Por lo que no se 
considera  como un producto de  reacción  y  se  calcula    la  conversión de oxigenados  (DME + 
metanol) que se transforman en los diferentes productos. El DME producido, se considera como 
parte de metanol: 
 
 
 
En el caso de  la selectividad a  los diferentes productos de reacción, se calcula dividiendo  los 
moles del producto específico, entre los moles totales de producto obtenido menos el DME: 
 
 
 
 
Con estas expresiones, se consigue obtener unos resultados y elaborar un estudio amplio de las 
condiciones idóneas en las que se consiguen altas conversiones con catalizadores con una vida 
media alta, y altas selectividades a los productos de reacción deseados. En el siguiente apartado, 
se llevará a cabo un estudio detallado de los resultados obtenidos por este método. 
 
 
 
 
 
 
 
4. RESULTADOS 
EXPERIMENTALES 
Y DISCUSIÓN 
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4. RESULTADOS EXPERIMENTALES 
En primer  lugar, es necesario comprobar que la síntesis de los materiales zeolíticos objeto de 
estudio se han sintetizado correctamente. Mediante la caracterización de sólidos obtenidos por 
rayos‐x, es posible determinar  la estructura cristalina de cada uno de  los catalizadores, y por 
análisis térmico gravimétrico se puede asegurar la correcta incorporación del agente director de 
estructuras en los materiales, y su correcta eliminación posterior tras la calcinación.  
Después  se analizará la influencia en la reacción MTO de cada una de las variables objeto de 
estudio de este proyecto en función de los resultados catalíticos: la temperatura, la velocidad 
espacial y el tamaño de partícula. Para ello, se estudiarán en detalle ambos catalizadores por 
separado, y se compararán finalmente uno con otro, para ver cuál de los dos ofrece las mejores 
prestaciones para la reacción de obtención de olefinas a partir de metanol.  
Cabe decir,  que los ensayos catalíticos no presentan el mismo número de horas de reacción, ya 
que cada una de las reacciones se dio por terminada cuando la conversión del metanol disminuía 
significativamente, puesto que lo que interesaba en este estudio era ver cuándo comenzaba a 
ser observada la desactivación del catalizador (conversiones por debajo del 80%), al variar las 
distintas condiciones. 
4.1 SAPO‐34 
4.1.1 Caracterización 
Una vez que se sintetizó el material, de acuerdo a lo descrito en el procedimiento experimental, 
se analizaron muestras del mismo por difracción de rayos‐ X y análisis térmico gravimétrico. Los 
resultados mostraban lo siguiente: 
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Figura 4.1.Difractómetro de rayos‐X. SAPO‐34 calcinado 
 
El  patrón  de  difracción  de  rayos  X  del material,  sintetizado  en  el microondas  en  estático 
presentado en la Figura 4.1, confirma que se obtuvo un material con la estructura de la chabacita 
(CHA)  pura,  propia  del  SAPO‐34.  La  posición  e  intensidades  relativas  de  los  picos  del 
difractograma son  las mismas que para el difractograma que se encuentra en  las referencias 
bibliográficas para este material (ver figura 3.9), y no se observan picos correspondientes a otras 
fases cristalinas.  
Análisis térmico gravimétrico 
Se realizaron análisis termogravimétricos antes de calcinar el material (Figura 4.2), para ver si se 
había incorporado correctamente el agente director de estructuras, y después (Figura 4.3), para 
ver su correcta eliminación tras la calcinación del material. 
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Figura 4.2.Termograma SAPO‐34 sin calcinar 
 
 Estos resultados muestran que la combustión del orgánico ocluido en el interior de los canales 
de la estructura se realiza en diferentes pasos. La primera pérdida de peso  que se observa, a 
temperaturas menores de 200 ⁰C, se debe a la desorción del agua que se encuentra adsorbida 
sobre  el  material  poroso.  Después  tiene  lugar  la  pérdida  principal  de  peso  debida  a  la 
descomposición y oxidación del material orgánico, en el intervalo comprendido entre 200 ⁰C y 
500 ⁰C. Finalmente, se observa una tercera pérdida de peso, a temperaturas superiores a 500 
°C, que se asocia a la eliminación de restos de residuos orgánicos ocluidos en los canales y cajas 
del SAPO‐34 y, en menor medida, a una deshidroxilación parcial de la red cristalina. 
La derivada del termograma (curva DTG en azul), define claramente los intervalos de pérdida de 
peso comentados, observándose que la tercera pérdida (combustión de los restos orgánicos), 
es menos  intensa y más prolongada en el  tiempo, por  lo que aparece menos definida en el 
gráfico. 
Si observamos ahora el resultado para la muestra calcinada: 
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Figura 4.3.Termograma SAPO‐34 calcinado 
 
Se puede comprobar como a partir de  la calcinación, se elimina toda  la materia orgánica que 
presentaba  la  muestra.  La  única  pérdida  de  peso  observada  (en  torno  a  un  0,2  %),  a 
temperaturas superiores a 200 ⁰C, se puede deber a la deshidroxilación de la red, con pérdida 
de agua por condensación de grupos OH, típica de este tipo de materiales. 
Una  vez  comprobado que  se ha obtenido el material deseado,  con  la estructura propia del 
mismo, se va a proceder  a estudiar los resultados que se han obtenido en la actividad catalítica 
y se estudiará cómo afectan los parámetros de estudio. 
4.1.2 Efecto de la temperatura en el SAPO‐34 
Como  se  comentó  en  el  apartado  anterior,  se  llevaron  a  cabo  reacciones  a  distintas 
temperaturas  para  cada  tamaño  de  partícula  y  con  diferentes  velocidades  espaciales.  Las 
temperaturas de trabajo fueron de 350, 400 y 450 ⁰C. Se tomaron estos tres valores, ya que 
según estudios previos [1] de la reacción MTO, se ha demostrado que 350 ⁰C es la temperatura 
mínima a la que tiene lugar la transformación significativa de metanol en olefinas ligeras y que,  
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a  temperaturas  superiores  a  450  ⁰C,  aumenta  la  formación  de  residuos  carbonosos  que 
bloquean los poros provocando rápidas desactivaciones del catalizador. 
De  esta  forma,  lo que  se  trata de  conseguir  son  catalizadores que presenten una  actividad 
elevada durante el máximo tiempo posible y cuya selectividad a las principales olefinas ligeras 
sea  lo más alta posible. Para ello, se va a estudiar cómo va variando  la conversión  frente al 
tiempo y la selectividad en función de la conversión para cada temperatura de trabajo elegida. 
Debido al elevado número de datos experimentales que se han generado, en esta parte del 
trabajo, se presentan y discuten los resultados obtenidos en las mejores condiciones de reacción 
para cada caso, mientras que el resto de resultados se detallan en los Anexos que figuran al final 
de la Memoria. 
4.1.2.1 Efecto de la temperatura en la conversión 
En  la  Figura  4.4  se  presentan  los  resultados  de  conversión  de metanol  empleando  como 
catalizador el  SAPO‐34,  con  la menor  velocidad espacial usada en el  trabajo  y  con distintos 
tamaños de partícula. 
Según los resultados obtenidos en estas condiciones, la temperatura de trabajo óptima son 400 
⁰C, ya que  se puede observar que para esta  temperatura, en  todos  los  casos, el  catalizador 
mantiene mayor actividad durante un tiempo de reacción más largo. A 450 ⁰C, en los tres casos, 
la vida media del catalizador es menor y parece observarse que la velocidad de desactivación 
(relacionada con la pendiente de la curva de conversión) es mayor que a 400 ⁰C, probablemente 
debido a que la reacción se produce con mayor rapidez y con ello, la aparición de coque  es más 
rápida a más altas temperaturas. A 350 ⁰C, el tiempo de vida del catalizador es más corto en 
todos los casos y las conversiones de metanol a olefinas son menores incluso desde las primeras 
horas de reacción. Como ya se ha comentado antes, en estudios previos ya  se ha mencionado,  
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Figura 4.4.Influencia de  la temperatura en  la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐34; 
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que esta temperatura es relativamente baja para que se produzca la transformación del metanol 
en condiciones óptimas. 
Se observa también en la Figura que con el tamaño de partícula de 0,59<φ<0,84 mm se obtienen 
los mejores resultados independientemente de la temperatura de reacción, obteniéndose en el 
mejor de los casos (400 ⁰C) conversiones elevadas, superiores al 80 %, hasta más allá de 14 horas 
de reacción. 
De estos resultados cabe concluir que la temperatura de reacción de 350 ⁰C es demasiado baja, 
porque no  sólo  se obtienen  conversiones bajas de metanol,  sino que el  tiempo de  vida del 
catalizador es corto, probablemente debido a  la rápida desactivación selectiva de  los centros 
más fuertemente ácidos del catalizador, que son los únicos capaces de transformar el DME que 
se forma fácilmente en olefinas, a temperaturas bajas.   
A 450 ⁰C, si bien es cierto que se obtienen conversiones altas de metanol en las primeras horas 
de  reacción, el  catalizador  se desactiva de  forma más  rápida, ya que  la mayor  temperatura 
favorece,  por  reacciones  secundarias,  la  formación  de  coque  en  el  interior  de  los  canales, 
taponando  el  acceso  a  los  centros  activos  del  reactivo  y  dificultando  la  desorción  de  los 
productos hacia el exterior.  
Por todo ello, de acuerdo a estos resultados, desde el punto de vista de actividad del catalizador, 
cabe  concluir  que  la  temperatura  óptima  de  trabajo  sería  400  ⁰C.   A  esta  temperatura,  se 
consigue  el  balance  óptimo  entre  altas  conversiones  de metanol  y mayor  vida media  del 
catalizador. 
4.1.2.2 Efecto de la temperatura en la selectividad 
Para el estudio detallado de la selectividad a las principales olefinas ligeras, se han seleccionado 
las condiciones de trabajo que se han demostrado óptimas en función del estudio anterior. Por 
tanto,  se  va  a  comparar  el  efecto  de  la  temperatura  sobre  la  selectividad  a  los  distintos 
productos en  la  reacciones  realizadas  con el  catalizador  tamizado a 0,59<φ<0,84 mm  y  con 
velocidad espacial de 1,2 h‐1.  En  la  Figura 4.5  se  recogen  los  resultados obtenidos, para  las 
distintas temperaturas de reacción, de la selectividad a etileno, propileno, y olefinas ligeras C4= 
(1‐buteno, iso‐buteno, trans‐2‐buteno y cis‐2‐buteno) en función de la conversión de metanol. 
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Figura  4.5.  Influencia  de  la  temperatura  en  la  selectividad  a  las  distintas  olefinas  en  función  de  la  conversión. 
Catalizador: SAPO‐34; 0,59<φ<0,84 mm; WHSV= 1,2 h‐1 
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En  la Figura  se puede observar cómo al pasar de 400 a 450  ⁰C, hay un aumento notable de 
selectividad hacia el etileno ya que a 450 ⁰C se ven favorecidas las reacciones de craqueo y, por 
tanto,  se  produce  con  mayor  facilidad  la  ruptura  de  las  cadenas  de  los  compuestos 
hidrocarbonados,  aumentando  así  la  selectividad  a  los  compuestos  con menor  número  de 
átomos de carbono, como el etileno. El hecho de que haya mayor cantidad de etileno que de  
propileno,  se puede atribuir a  la estructura del SAPO‐34, que debe  favorecer  la difusión del 
etileno por el reducido tamaño de sus canales (ver apartado 1.3.4.2.1). 
En este mismo sentido, a  la  temperatura más alta de  reacción, 450  ⁰C, se observa una clara 
disminución en  la selectividad tanto a propileno como a olefinas C4=,  lo que puede atribuirse, 
como se ha explicado anteriormente, al hecho de que a esa temperatura se favorece la ruptura 
de las moléculas de mayor tamaño, favoreciendo la formación de etileno y disminuyendo la de 
propileno y C4=. 
Por otra parte, para el caso del etileno, parece que al aumentar  la conversión, a valores de 
transformación total del metanol, parece que la selectividad decae independientemente de la 
temperatura, mientras que para el caso del propileno y, más apreciablemente para las olefinas 
C4=, la selectividad aumenta con la conversión (excepto en el caso del propileno a 450 ⁰C). Para 
tratar de comprender mejor este efecto, se ha representado en la Figura 4.6 la variación de la 
selectividad a los distintos productos en función del tiempo de reacción.   
En esta Figura se puede observar que, con conversiones completas del metanol a 400 y 450 ⁰C,  
a tiempos de reacción cortos, es relativamente apreciable la menor selectividad al etileno, que 
aumenta con el  tiempo de  reacción, manteniéndose  luego prácticamente constante durante 
toda la reacción, incluso cuando la conversión disminuye (Figura 4.4). Un efecto similar, aunque 
menos notable se observa para el propileno a 400  ⁰C. En el caso de  la reacción a 450  ⁰C, se 
observa claramente cómo la selectividad tanto a propileno como a olefinas C4= disminuye con el 
tiempo de reacción, mientras que  la selectividad a etileno va aumentando. Este hecho puede 
atribuirse a que a medida que se van depositando residuos carbonosos en el catalizador, lo que 
se produce más rápidamente a medida que aumenta la temperatura de reacción, se dificulta la 
difusión hacia el exterior del catalizador de los productos de mayor tamaño (C4= y propileno) que 
pueden transformase mediante reacciones consecutivas,  favoreciéndose así  la selectividad al 
etileno. A temperaturas más bajas este efecto es menos apreciable.   
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Figura 4.6. Influencia de la temperatura en la selectividad a los distintos productos en función del tiempo de reacción. 
Catalizador: SAPO‐34; 0,59<φ<0,84 mm; WHSV= 1,2 h‐1 
En resumen, se observa que para este catalizador, hay una clara influencia de la temperatura 
tanto  sobre  la  actividad  como  sobre  la  selectividad  de  la  reacción  de  transformación  del 
metanol. A temperaturas más altas, se favorece claramente la selectividad al etileno, aunque en 
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detrimento de la vida del catalizador. Temperaturas bajas disminuyen notablemente la actividad 
del catalizador y provocan una rápida desactivación, probablemente, de los centros ácidos más 
fuertes del catalizador, disminuyendo grandemente la vida media del catalizador. A 400 ⁰C se 
consigue un balance óptimo entre actividad y vida media del catalizador, obteniéndose en estas 
condiciones una muy alta  selectividad  a olefinas  ligeras  (superior al 90 %), especialmente  a 
etileno y propileno.    
Finalmente cabe destacar que en la reacción, dependiendo de las condiciones experimentales,  
se obtienen a veces pequeñas cantidades de compuestos más pesados (olefinas con más de 6 
átomos de carbono, aromáticos, etc.), aunque siempre a nivel de trazas, lo que se puede deber 
al reducido tamaño de las cavidades y canales de la estructura chabacita. 
Dado que el objetivo del trabajo es tratar de conseguir un compromiso entre alta actividad, altas 
selectividades a etileno y propileno y vida útil del catalizador lo más larga posible, se concluye 
que, para este catalizador la temperatura de trabajo idónea es 400 ⁰C.  
4.1.3 Efecto de la velocidad espacial en el SAPO‐34 
La velocidad espacial (WHSV= weight hourly space velocity), se define como el cociente de  la 
cantidad en peso de alimentación por la cantidad de catalizador cargada en el reactor por hora. 
En nuestro caso, la alimentación se trata de metanol, y la cantidad de catalizador permanece fija 
(1 gramo), por lo que para estudiar el efecto de la velocidad espacial, se varió el flujo de metanol 
(manteniendo constante la relación molar N2/metanol en 1) de menos a más: 0,025ml/min, 0,05 
ml/min y 0,1ml/min. Lo cual corresponde a velocidades espaciales de 1,2 h‐1, 2,37 h‐1 y 4,74 h‐1, 
respectivamente. Las reacciones se llevaron a cabo para los distintos tamaños de partícula y  a 
las tres temperaturas diferentes. 
Como para el estudio de la temperatura, se estudiará en primer lugar el efecto de la velocidad 
espacial en la conversión y después su efecto en la selectividad. 
4.1.3.1 Efecto de la velocidad espacial en la conversión 
Como  en  el  apartado  anterior,  a  continuación,  se  muestran  las  condiciones  que  mejores 
resultados ofrecían para cada tamaño de partícula, presentándose los resultados completos en 
los Anexos finales. 
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En la Figura 4.6 se ha representado la variación de la conversión de metanol en función de  la 
velocidad espacial para los distintos tamaños de partícula a 400 ⁰C, ya que fue la temperatura 
seleccionada en el apartado anterior.  
Como se puede observar del gráfico, los mejores resultados, en todos los casos, se obtienen a la 
velocidad espacial de 1,2 h‐1. A esta velocidad espacial, se consiguen las más altas conversiones 
y el catalizador permanece activo más horas que para el resto de velocidades espaciales  (en 
torno a unas 14 h, para el  tamaño de partícula  intermedio). Esto era de esperar,  ya que al 
aumentar el flujo de metanol para la misma cantidad de catalizador, la reacción es más rápida, 
quedando más  intermedios de reacción sin transformar en olefinas, y por tanto, provocando 
una desactivación más  rápida con conversiones en  las primeras horas más bajas que para  la 
velocidad espacial menor. 
Asimismo, en la Figura, para igual temperatura y velocidad espacial, se observan diferencias de 
estabilidad para  los catalizadores con distinto tamaño de partícula, obteniéndose  los mejores 
resultados para el tamaño de partícula intermedio (0,59<φ<0,84 mm). Este efecto se analizará  
en detalle en el apartado siguiente.  
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Figura 4.7. Influencia de la velocidad espacial en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
34; Temperatura de reacción: 400 ⁰C. 
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De los resultados presentados, se puede concluir que trabajar con la menor velocidad espacial 
prolonga la vida del catalizador. 
4.1.3.2 Efecto de la velocidad espacial en la selectividad 
La Figura 4.8 muestra la variación de la selectividad a las distintas olefinas ligeras en función de 
la  conversión,  para  las mejores  condiciones  de  trabajo  planteadas  hasta  ahora  (400  ⁰C  y  
0,59<φ<0,84mm).  
En la Figura se puede observar, que si bien las diferencias no son muy destacables, la selectividad 
mayor  a  etileno  se  obtiene  con  la  velocidad  espacial  de  1,2  h‐1. A medida  que  aumenta  la 
velocidad espacial, se observa un ligero aumento en la selectividad a propileno y olefinas C4=, 
aunque ya no hay apenas diferencia en las velocidades espaciales más altas.  
Por  otra  parte,  la  selectividad  a  los  distintos  productos  es  prácticamente  constante  con  la 
conversión y  sólo  se observan variaciones mínimamente apreciables a  las  conversiones más 
altas a los tiempos de reacción iniciales para el etileno y propileno (Figura 4.9). 
De los resultados presentados en estas gráficas, se puede concluir que, desde el punto de vista 
de la selectividad, el efecto de la velocidad espacial es poco significativo, aunque ya se ha visto 
que el efecto sobre la actividad y vida media es bastante más relevante.  
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Figura 4.8.  Influencia de  la velocidad espacial en  la selectividad a distintos productos en función de  la conversión. 
Catalizador: SAPO‐34; Tamaño de partícula 0,59<φ<0,84mm; Temperatura: 400 ⁰C. 
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Figura 4.9. Influencia de la velocidad espacial en la selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
34; Tamaño de partícula 0,59<φ<0,84mm; Temperatura: 400 ⁰C  
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4.1.4 Efecto del tamaño de partícula en el SAPO‐34 
Por último, se va a estudiar el efecto que tiene el tamaño de partícula del catalizador empleado 
en la reacción MTO. En los apartados previos se vieron resultados para los distintos tamaños de 
partícula, pero sin profundizar en su análisis. En este apartado se va  tratar de entender y explicar 
los efectos de este parámetro en  la conversión y en  la selectividad a  las principales olefinas 
ligeras. 
4.1.4.1 Efecto del tamaño de partícula en la conversión  
La reacción   MTO, es un ejemplo de actividad catalítica controlada por difusión intracristalina 
[53]. Cuando se emplean catalizadores sólidos porosos  (microporosos) en reactores de  lecho 
fijo, hay una influencia determinante no sólo del tamaño de cristal del catalizador sino también 
del tamaño de la partícula (aglomerado o pellet) en la que se conforma el catalizador para ser 
colocado en el  reactor. En principio, en  función del catalizador empleado, existe un  tamaño 
óptimo de partícula, en el que la combinación de los efectos de difusión externa (aunque este 
resulte prácticamente despreciable) e interna tiene un resultado óptimo, ofreciendo las mejores 
condiciones.  La  difusión  externa  es  la  que  tiene  lugar  cuando  el metanol  se  aproxima  a  la 
superficie de  la partícula, y cuando  los productos salen de  la partícula al exterior. La difusión 
interna, tiene dos contribuciones, una cuando el metanol    llega a  los centros activos, y tiene 
lugar la reacción química, y otra cuando difunden los productos y logran salir al exterior. Cabe 
pensar, inicialmente, que dada la importancia de la difusión intracristalina en los microporos del 
catalizador,  la  difusión  intercristalina  en  los  poros  de mayor  tamaño  (meso/macro)  que  se 
forman al agregar  los  cristales en partículas o pellets  será poco  significativa, por  lo que, en 
principio, si la difusión interna es lo que va a controlar la reacción, no debe observarse grandes 
diferencias en el comportamiento del catalizador para partículas de un tamaño suficientemente 
pequeño  con  la  velocidad  espacial  adecuada.  La difusión  intercristalina debe  ser  apreciable 
cuando se empleen tamaños de partícula demasiado grandes. Y, asimismo, hay que significar 
que  el  empleo  de  tamaños  de  partícula  demasiado  pequeños  (o,  en  el  extremo,  emplear 
catalizador en polvo), puede conllevar problemas de reproducibilidad, manejo, sobrepresiones, 
taponamiento del reactor, etc.  
Es por ello que se ha considerado necesario analizar la influencia del tamaño de partícula o pellet 
en la actividad, selectividad y vida de los catalizadores empleados en este trabajo.    
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Mediante  el  estudio  previo  de  los  dos  efectos  restantes,  se  comprobó  que  las  condiciones 
óptimas de reacción empleando SAPO‐34 como catalizador, eran 400⁰C, y una velocidad espacial 
de 1,2 h‐1. Por lo tanto, se va a estudiar, empleando estas condiciones óptimas, el efecto que 
tiene el distinto tamaño de partícula en la reacción de transformación de metanol.  En la Figura 
4.10 se presentan los resultados obtenidos para la conversión de metanol en función del tiempo 
de reacción. 
 
Figura 4.10. Influencia del tamaño de partícula en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
34; WHSV=1,2 h‐1. 
 
De los resultados mostrados en la Figura, el catalizador conformado con un tamaño entre 0,59 
y 0,84 mm parece presentar una relación óptima de los efectos antes citados. Si comparamos la 
actividad del catalizador, éste tamaño es el que presenta mayor tiempo de vida, hasta las 14‐
15h, momento en el cual, comienza a ser evidente su desactivación. El catalizador evaluado con 
un tamaño de partícula más pequeño  (cercano a “polvo”) es el que presenta resultados algo 
peores que los obtenidos con el catalizador en forma de pastillas de tamaño medio. El hecho de 
que los canales sean de muy pequeño tamaño, y exista poco espacio, hace que en el momento 
que se  forme productos no deseados, puedan bloquear parcialmente estos, provocando una 
desactivación algo más rápida que con el otro tamaño. Por último, cuando el catalizador se ha 
conformado en partículas de mayor tamaño (superior a 0,84 mm) presenta los peores resultados 
en cuanto a estabilidad y vida media, lo cual era de esperar por lo ya comentado anteriormente 
relativo al efecto de la difusión interparticular para tamaños de pellets relativamente grandes. 
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4.1.4.2 Efecto del tamaño de partícula en la selectividad  
Por último, se va estudiar cómo influye el tamaño de partícula en la selectividad a las distintas 
olefinas  ligeras en función de  la conversión para  las condiciones óptimas (400 ⁰C y velocidad 
espacial 1,2 h‐1). 
En  la Figura 4.11 se ha representado  la variación de  la selectividad a  las distintas olefinas en 
función de la conversión, para los distintos tamaños de partícula estudiados. Como se observa 
en la Figura no existe una influencia significativa de este parámetro sobre la selectividad a las 
distintas olefinas, ni en función de la conversión ni, tampoco, en función del tiempo de reacción 
(Figura 4.12). 
Se observa un rendimiento  ligeramente superior a etileno con el catalizador tamizado con el 
tamaño  de  partícula  intermedio  (0,59<φ<0,84 mm),  que  se  presentaba  como  el  óptimo  de 
estabilidad,  apreciándose la mayor diferencia para las conversiones de metanol más altas (entre 
el 90 y el 100 %). 
En el caso del propileno y de las olefinas C4=, apenas se observan diferencias en la selectividad 
cuando  varía  la  conversión,  obteniéndose  en  todos  los  casos  valores  muy  similares, 
independientemente del tamaño de partícula. 
Para  los  tres  tamaños de partícula,  la  variación de  la  selectividad en  función del  tiempo de 
reacción es muy parecida (Figura 4.11). Desde el tiempo inicial hasta la primera o segunda hora 
de reacción se observa un ligero aumento en la selectividad a etileno y propileno y una pequeña 
disminución  de  la  selectividad  a  olefinas  de  mayor  longitud  de  cadena,  probablemente 
relacionado  con  la  desactivación  de  los  centros  activos  más  fuertes,  como  se  comentó 
anteriormente.  A  tiempos  de  reacción  mayores  la  selectividad  a  los  distintos  productos 
permanece prácticamente constante y se observan, en todos los casos cantidades muy similares 
de etileno y propileno. 
Las pequeñas diferencias observadas en ambas Figuras, dejan de manifiesto la influencia poco 
significativa del  tamaño de partícula en  la selectividad, haciéndose mucho más notoria en  la 
actividad y vida media del catalizador. 
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Figura 4.11.Influencia del tamaño de partícula en la selectividad a distintos productos en función de la conversión. 
Catalizador: SAPO‐34; Temperatura: 400 ⁰C; WHSV=1,2 h‐1. 
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Figura 4.12.  Influencia del  tamaño de partícula en  la selectividad en  función del  tiempo de  reacción. Catalizador: 
SAPO‐34; Temperatura: 400 ⁰C; WHSV=1,2 h‐1. 
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4.1.5 Conclusiones SAPO‐34 
Para terminar con el estudio del SAPO‐34, y una vez presentado el estudio de la influencia de los 
factores objeto de estudio, se puede concluir que las condiciones óptimas de reacción para este 
catalizador son: 
Temperatura= 400 ⁰ C 
WHSV=1,2 h‐1 (1 g de catalizador y flujo de metanol de 25µl/min) 
Tamaño de partícula= 0,59<φ<0,84 mm  
 
Los resultados obtenidos claramente así lo demuestran. Con estas condiciones de reacción, se 
obtiene un catalizador con alta actividad catalítica, que proporciona altas conversiones a lo largo 
de  varias  horas  de  reacción,  y  cuya  desactivación  se  produce  en  torno  a  las  15h  de  forma 
paulatina. Además,  se  consigue obtener altas  selectividades a  las principales olefinas  ligeras 
durante toda la vida del catalizador.  
Por otra parte, como ya se comentó previamente, si interesase trabajar con un catalizador con 
mayor  selectividad  a  etileno,  se podrían modificar  las  condiciones de operación propuestas 
antes, como ocurriría trabajando a una temperatura de 450 ⁰C, aunque teniendo en cuenta que 
el catalizador tendría una vida media más corta. En este sentido, no hay que olvidar que  los 
catalizadores  se pueden  regenerar  fácilmente varias veces ofreciendo  resultados  totalmente 
similares a los que se obtienen con los catalizadores frescos, lo cual es una ventaja si se eligiesen 
estas  condiciones menos  idóneas  en  las que  se obtiene mayor  selectividad  a determinados 
productos, aunque acortando la vida media del catalizador. 
Finalmente,  lo  que  parece  claro  es  que  la  temperatura  de  350  ⁰C,  así  como  trabajar  con 
velocidades espaciales muy elevadas no son condiciones idóneas para este proceso y con este 
catalizador. 
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4.2 SAPO‐18 
4.2.1  Caracterización 
Al  igual  que  en  el  caso  del  SAPO‐34  se  procedió,  en  primer  lugar,  a  la  caracterización  del 
catalizador para determinar que su síntesis se había producido correctamente. 
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Figura 4.13.Difractómetro de Rayos‐X. SAPO‐18 calcinado 
 
El patrón de difracción de rayos X, muestra la fase deseada (AEI) pura, propia del SAPO‐18, ya 
que  se  corresponden  la  posición  de  los  picos  y  sus  intensidades  relativas  a  las  de  este 
difractograma como muestran las  referencias bibliográficas (ver Figura 3.10), y además no se 
observan picos que no correspondan a esta estructura. 
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Análisis térmico gravimétrico 
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Figura 4.14. Termograma SAPO‐18 sin calcinar 
 
En este termograma se observan pérdidas de peso similares a las descritas anteriormente para 
el SAPO‐34. La primera tiene lugar en torno a los 100 ⁰C, la segunda a unos 400 ⁰C, y la tercera 
a  una  temperatura  superior  a  600  ⁰C.  La  derivada  de  la  gráfica  (en  rojo),  muestra  más 
visualmente los intervalos de pérdida de peso mencionados 
Al  igual  que  con  el  anterior  catalizador,  se  realizó  un  análisis  térmico  gravimétrico  para 
comprobar  que  la  materia  orgánica  había  sido  eliminada  totalmente  del  material  tras  la 
calcinación, obteniendo el termograma siguiente (Figura 4.15): 
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Figura 4.15. Termograma SAPO‐18 calcinado 
 
De nuevo se comprueba cómo se ha eliminado la materia orgánica de la muestra, existiendo una 
única pérdida de masa importante  correspondiente al agua adsorbida, en torno a 150 ⁰C y una 
mínima pérdida de masa a temperaturas superiores a los 200 ⁰C (~0,05 %) que puede atribuirse 
a la deshidroxilación de la red, con pérdida de agua por condensación de grupos –OH. 
Una vez comprobado que se ha sintetizado el material, que éste tiene la estructura propia del 
mismo, y que no quedan restos de orgánico, se pasa al estudio de los parámetros de interés. 
4.2.2 Efecto de la temperatura en el SAPO‐18 
Al igual que con el SAPO‐34, se van a ir estudiando los resultados obtenidos para ver el efecto 
que  tiene  este  parámetro  en  la  conversión  y  en  la  selectividad  del  SAPO‐18. De  nuevo  se 
realizaron reacciones en  las mismas condiciones que para el otro catalizador; con  las mismas 
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temperaturas (350, 400 y 450 ⁰C), velocidades espaciales (1,2 h  ‐1, 2,37 h‐1, 4,74 h‐1) y con  los 
tres tamaños de partícula diferentes (φ<0,25 mm, 0,59<φ<0,84 mm y 0,84<φ 1,19mm). 
Se van a presentar y discutir  los resultados obtenidos en  las mejores condiciones de reacción 
para cada caso, mientras que el resto de resultados quedan detallados  en los Anexos que figuran 
al final de la Memoria. 
4.2.2.1 Efecto de la temperatura en la conversión 
En  la  Figura  4.16  se  presentan  los  resultados  de  conversión  de metanol  empleando  como 
catalizador  el  SAPO‐18,  con  la menor  velocidad  espacial  usada  en  el  trabajo  (los mejores 
resultados) y con distintos tamaños de partícula. 
Según  los resultados obtenidos en estas condiciones,  la  temperatura de  trabajo óptima para 
este catalizador, es también 400 ⁰C, ya que se puede observar que para esta temperatura (en 
los  tres casos), el catalizador mantiene mayor actividad durante un  tiempo de  reacción más 
largo.  A  450  ⁰C,  la  vida media  del  catalizador  es menor  y  se  observa  que  la  velocidad  de 
desactivación  es mayor  que  a  400  ⁰C.  Esto  se  debe  a  que,  como  se  ha  comentado,  a  esta 
temperatura la reacción se produce con mayor rapidez y con ello, la aparición de coque es más 
rápida. A 350 ⁰C, se obtienen los resultados más desfavorables. El tiempo de vida del catalizador 
es más corto que para las otras temperaturas, con una velocidad de desactivación aún mayor 
que a 450  ⁰C. En  las primeras horas de reacción,  las conversiones de metanol a olefinas son 
elevadas, aunque  con el tamaño de partícula menor, la conversión es ligeramente más baja que 
la que se obtienen con las otras temperaturas. 
La  Figura  muestra  que  los  mejores  resultados  independientemente  de  trabajar  a  una 
temperatura u otra, se obtienen con el tamaño de partícula mayor, 0,84<φ<1,19 mm. En estas 
condiciones, y a 400 ⁰C, se obtienen conversiones de metanol muy elevadas, superiores al 80 % 
hasta las 18 horas de reacción, y posteriormente, se va desactivando muy lentamente.  
Con  el  tamaño  más  pequeño  (φ<0,25  mm),  también  se  obtienen  buenos  resultados, 
obteniéndose a 400 ⁰C, conversiones superiores al 80 % hasta las 13 horas de reacción.  
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Figura 4.16.Influencia de la temperatura en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐18; 
WHSV= 1,2 h‐1. 
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Para concluir, cabe decir, que la temperatura de reacción de 350 ⁰C resulta ser demasiado baja 
para trabajar en este proceso, porque no sólo se obtienen conversiones más bajas de metanol, 
sino que el tiempo de vida del catalizador es corto. Este hecho ocurría para el SAPO‐34, y se 
comentó, que se debía, probablemente, a la rápida desactivación selectiva de los centros más 
fuertemente ácidos del catalizador. 
A 450 ⁰C, se observa que se obtienen conversiones altas de metanol en las primeras horas de 
reacción,  pero  el  catalizador  se  desactiva  de  forma más  rápida,  ya  que  como  se mencionó 
anteriormente,    la mayor temperatura  favorece, por reacciones secundarias,  la formación de 
coque en el interior de los canales. 
Por tanto, y en vista de los resultados, cabe concluir que la temperatura óptima de trabajo sería 
400 ⁰C. A esta temperatura, se consigue el balance óptimo entre altas conversiones de metanol 
y mayor vida media del catalizador. 
 
4.2.2.2 Efecto de la temperatura en la selectividad 
Para el estudio detallado de la selectividad a las principales olefinas ligeras, se han seleccionado 
las condiciones de trabajo que resultaban ser las óptimas en función del estudio anterior. Por 
tanto,  se  va  a  comparar  el  efecto  de  la  temperatura  sobre  la  selectividad  a  los  distintos 
productos en  la  reacciones  realizadas  con el  catalizador  tamizado a 0,84<φ<1,19 mm  y  con 
velocidad espacial de 1,2 h‐1. En  la Figura 4.17 se  recogen  los  resultados obtenidos, para  las 
distintas temperaturas de reacción, de la selectividad a etileno, propileno, y olefinas ligeras C4= 
(1‐buteno, iso‐buteno, trans‐2‐buteno y cis‐2‐buteno) en función de la conversión de metanol. 
En la Figura se puede observar cómo al pasar de menos a más temperatura, hay un aumento 
significativo de selectividad hacia el etileno, ya que cuanto más alta es la temperatura (450 ⁰C),  
las reacciones de craqueo se ven favorecidas y, por tanto, se produce con mayor facilidad  la 
ruptura de  las cadenas de  los compuestos hidrocarbonados, aumentando así  la selectividad a 
los compuestos con menor número de átomos de carbono. Para el caso del propileno, como 
para las olefinas C4⁼, ocurre lo contrario, y la selectividad a estos compuestos, va disminuyendo 
a medida que aumenta la temperatura, siendo más notable este hecho entre 400 y 450 ⁰C, lo 
que puede atribuirse, como se ha explicado anteriormente, al hecho de que a esa temperatura 
se favorece la ruptura de las moléculas de mayor tamaño, favoreciendo la formación de etileno 
y disminuyendo la de propileno y C4=. 
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Figura  4.17.  Influencia  de  la  temperatura  en  la  selectividad  a  los  distintos  productos  en  función  del  tiempo  de 
reacción. Catalizador: SAPO‐18; 0,84<φ<1,19 mm; WHSV= 1,2 h‐1  
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Las selectividades a etileno y propileno, siguen una tendencia parecida. Con conversiones altas 
de metanol,  la  selectividad  va  en  aumento, hasta que  llega un punto  en   que  se mantiene 
prácticamente constante. Esto ocurre sobre todo ocurre a 400, y 350 ⁰C, ya que a 450 ⁰C, va 
disminuyendo ligeramente cuando se alcanzan valores de conversión, por debajo del 80 %.  Sin 
embargo,  la  selectividad  a  las olefinas C4⁼,  sigue una  tendencia  contraria. Con  conversiones 
totales  de metanol  va  disminuyendo  la  selectividad,  hasta  un  punto  en  el  que  permanece 
constante, notándose incluso a 450, y 350 ⁰C, un ligero descenso, a partir del 80% de conversión.  
Para  ver  los  resultados  con  mayor  claridad  se  han  representado  en  la  Figura  4.18  las 
selectividades conjuntas de los productos de interés para cada temperatura. En esta Figura se 
observa que a 400 ⁰C,  la selectividad se mantiene prácticamente constante durante todas  las 
horas de reacción. A 450  ⁰C,  la selectividad cae en todos  los casos en torno a  las 6 horas de 
reacción,  lo  cual  coincide  en  el momento  de  su  desactivación,  siendo  independiente  de  la 
temperatura. A 350 ⁰C, se observa con claridad, que en torno a las 3 horas de reacción, aumenta 
la selectividad a etileno en detrimento de  la disminución de  la selectividad a  las olefinas C4=, 
coincidiendo este hecho con la desactivación del catalizador. 
Hasta la temperatura de 400 ⁰C, la selectividad a propileno es mayor que para el etileno, cosa 
que no ocurría con el SAPO‐34. Esto es causa de  la estructura propia de cada catalizador. Las 
cajas de la estructura del SAPO‐18 tienen forma de pera y un tamaño ligeramente superior a las 
del SAPO‐34, más esféricas, lo que parece que favorece la salida del propileno en mayor medida. 
Así, se obtienen también más compuestos pesados y olefinas C4= con menores temperaturas. A 
450 ⁰C, disminuye la selectividad a los compuestos más pesados que el etileno, en detrimento 
de un aumento en su selectividad, por verse favorecida las reacciones de craqueo, y con ello el 
aumento de la formación y salida de los compuestos menos pesados. 
Claramente se comprueba que la temperatura tiene un efecto significativo en la actividad del 
catalizador y en la selectividad. 
En este sentido, en función de si interesa obtener más etileno o propileno, se puede elegir una 
temperatura de 450 o 400 ⁰C respectivamente. A 350 ⁰C, la selectividad mayor es a propileno, 
obteniendo valores mucho más bajos de etileno que con respecto a las otras temperaturas. Pero 
como se veía, la actividad que ofrece el catalizador a esta temperatura es muy baja, por lo que 
no  interesaría  si  se  busca  un  catalizador  que  ofrezca  altas  selectividades  y  alta  actividad 
catalítica. Por lo tanto, como  lo más interesantes es un compromiso entre ambos factores, la 
temperatura óptima es 400 ⁰C. 
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Figura  4.18.  Influencia  de  la  temperatura  en  la  selectividad  a  los  distintos  productos  en  función  del  tiempo  de 
reacción. Catalizador: SAPO‐18; 0,84<φ<1,19 mm; WHSV= 1,2 h‐1 
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4.2.3 Efecto de la velocidad espacial en el SAPO‐18 
Para  estudiar  el  efecto  de  la  velocidad  espacial,  se  varió  el  flujo  de metanol  trabajando  a 
velocidades  espaciales  de  1,2  h‐1,  2,37  h‐1  y  4,74  h‐1  (25µl/min,  50µl/min  y  100µl/min 
respectivamente). Las reacciones se llevaron a cabo para los distintos tamaños de partícula y  a 
las tres temperaturas diferentes. 
Como para el estudio de la temperatura, se estudiará en primer lugar el efecto de la velocidad 
espacial en la conversión y después su efecto en la selectividad. 
4.2.3.1 Efecto de la velocidad espacial en la conversión 
A  continuación,  se muestran  las  condiciones  que mejores  resultados  para  cada  tamaño  de 
partícula, presentándose los resultados completos en los Anexos del final de la memoria. 
En la Figura 4.19 se ha representado la variación de la conversión de metanol en función de la 
velocidad espacial para los distintos tamaños de partícula a 400 ⁰C, ya que fue la temperatura 
seleccionada en el apartado anterior como la óptima. 
De  la  Figura  se deduce, que  los mejores  resultados para    los  tres  tamaños de partícula,  se 
obtienen  a  la  velocidad  espacial  de  1,2  h‐1.  A  esta  velocidad  espacial,  se  consiguen  las 
conversiones más  altas  y  el  catalizador  permanece  activo más  horas  que  para  el  resto  de 
velocidades espaciales  (en  torno a unas 18h, para el  tamaño de partícula mayor). Lo mismo 
ocurría en el SAPO‐34, ya que como se comentó, al aumentar el flujo de metanol para la misma 
cantidad de catalizador, la reacción es más rápida, quedando más intermedios de reacción sin 
transformar en olefinas, y por tanto, provocando una desactivación más temprana. 
Con velocidades espaciales mayores que 1,2 h‐1, también se consiguen altas conversiones de 
metanol en  las primeras horas pero  con una  velocidad de desactivación más  rápida, por  lo 
comentado anteriormente. Esto  sólo ocurre para el  tamaño de partícula medio  y el mayor, 
puesto que para el menor tamaño, las conversiones que se obtienen en las primeras horas de 
reacción caen significativamente con respecto a la velocidad espacial menor. 
Sólo usando el tamaño de partícula mayor, también podría resultar una posibilidad trabajar con 
una  velocidad  espacial  de  2,37  h1,  ya  que  la  actividad  que  ofrece  el  catalizador  en  estas 
condiciones resulta más que aceptable (en torno a 8 horas de reacción). Pero como lo que se 
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busca  es  las  condiciones  que  ofrezcan  los mejores  resultados,  se  seleccionará  la  velocidad 
espacial de 1,2 h‐1 como la óptima de trabajo. 
             
             
       
Figura 4.19. Influencia de la velocidad espacial en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
18; Temperatura de reacción: 400 ⁰C.  
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4.2.3.2 Efecto de la velocidad espacial en la selectividad 
Visto que  las condiciones óptimas hasta el momento son 400 ⁰C y un tamaño de partícula de 
0,84<φ<1,19 mm, a continuación se va a estudiar  la  influencia de  la velocidad espacial en  la 
selectividad a etileno, propileno y olefinas C4= para estas condiciones. 
La selectividad a los distintos productos es prácticamente constante con la conversión (Figura 
4.20). Sólo se observan variaciones mínimamente apreciables a las conversiones más altas a los 
tiempos de reacción iniciales para el etileno y propileno (Figura 4.21), y pequeñas desviaciones 
en torno al valor constante de selectividad (aumento en olefinas C4=, disminución en el etileno y 
propileno), en el caso de la velocidad espacial mayor. Esto tiene lugar en torno a las 4 horas de 
reacción  (Figura 4.21) o  a partir de  conversiones por debajo del 80 %  (Figura 4.20),  lo  cual 
coincide con el momento en que comienza a desactivarse el catalizador en estas condiciones. 
En vista de los resultados, se puede concluir que, desde el punto de vista de la selectividad, el 
efecto de la velocidad espacial es poco significativo, aunque ya se ha visto que el efecto sobre la 
actividad y vida media es mucho más destacable.  
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Figura 4.20. Influencia de la velocidad espacial en la selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
18; Tamaño de partícula 0,84<φ<1,19 mm; Temperatura: 400 ⁰C  
0
5
10
15
20
25
30
35
40
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Se
le
ct
iv
id
ad
 m
ol
ar
Conversión(%)
Etileno
WHSV=1,2 h‐1
WHSV=2,37 h‐1
WHSV=4,74 h‐1
0
5
10
15
20
25
30
35
40
45
50
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Se
le
ct
iv
id
ad
 m
ol
ar
Conversión(%)
Propileno
WHSV=1,2 h‐1
WHSV=2,37 h‐1
WHSV=4,74 h‐1
0
5
10
15
20
25
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Se
le
ct
iv
id
ad
 m
ol
ar
Conversión(%)
C4
WHSV=1,2 h‐1
WHSV=2,37 h‐1
WHSV=4.74 h‐1
  
pág. 136 
 
      
      
      
Figura 4.21. Influencia de la velocidad espacial en la selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
18; Tamaño de partícula 0,84<φ<1,19 mm; Temperatura: 400 ⁰C. 
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4.2.4 Efecto del tamaño de partícula en el SAPO‐18 
Por último, se ha estudiado el efecto que  tiene el  tamaño de partícula en  la conversión y  la 
selectividad. Tras los estudios de los efectos restantes, se comprobó que las condiciones óptimas 
hasta el momento, en cuanto a temperatura y velocidad espacial fueron 400 ⁰C y WHSV=1,2 h‐
1. Por  lo tanto se verá cómo  influyen  los distintos tamaños de partícula en estas condiciones, 
tanto en la conversión, como en la selectividad. 
4.2.4.1 Efecto del tamaño de partícula en la conversión 
Según  los resultados obtenidos (Figura 4.22), el tamaño de partícula óptimo, resultaría ser el 
tamaño mayor, 0,84<φ<1,19 mm. En la Figura se puede ver cómo la vida del catalizador es mayor 
que para  los otros dos tamaños (unas 18‐19 horas), además de ofrecer altas conversiones de 
metanol tras varias horas de reacción, disminuyendo ésta de forma muy lenta. Obsérvese, que 
hasta cerca de 10 horas, aún la conversión es del 100 %.  
 
      
Figura 4.22. Influencia del tamaño de partícula en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
34; WHSV=1,2 h‐1. 
 
Trabajando  con  el  tamaño  de  partícula menor,  el  catalizador mantiene  una  conversión  de 
metanol superior al 80 % durante cerca de unas 13 horas. El tamaño intermedio, resultaría el 
peor  comparado  con  los  otros.  La  conversión  de metanol  en  estas  condiciones  es  también 
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elevada (por encima del 80% hasta unas 11 horas de reacción) pero si se trata de encontrar las 
condiciones óptimas, hay que seleccionar el tamaño de partícula mayor 
Estos  resultados  contrastan  con  los  obtenidos  con  el  SAPO‐34  donde  se  observaba  que  las 
mejores prestaciones del catalizador se obtenían con el tamaño de partícula intermedio. Para 
verificar, en primer  lugar  la  reproducibilidad de  los  resultados obtenidos con el SAPO‐18,  se 
repitieron  los  experimentos  realizados  con  los  dos  tamaños  de  partícula  más  pequeños. 
0,84<φ<1,19 mm y φ<0,25 mm, empleando, en ambos casos muestra fresca de catalizador (no 
regenerada). Los resultados se presentan en las Figuras 4.23 y 4.24. 
          
Figura 4.23.Catalizador: SAPO‐18; WHSV=1,2 h‐1; Temperatura: 400 ⁰C; Tamaño de partícula: 0,59<φ<0,84mm 
En  ambas  Figuras  se  puede  observar  que  los  resultados  son  bastante  similares,  con  las 
diferencias esperables en un  trabajo experimental de este  tipo, por  lo que no se consideran 
como cambios significativos, por  lo que había que considerar que  las diferencias observadas 
debían atribuirse a otros factores. 
En un trabajo de Fin de Máster presentado recientemente [54], cuyos resultados más relevantes 
se divulgaron previamente en un Congreso  Internacional [55], se presentaron resultados que 
mantienen que la estructura cristalina de catalizadores tipo SAPO puede verse afectada por el 
proceso de preparación  (calcinación‐prensado‐tamizado), obteniéndose  resultados catalíticos 
significativamente diferentes  en  función de que  la  calcinación del material  se haga  antes o 
después del prensado y tamizado. Los autores de este trabajo justifican esta observación, según 
sus conclusiones, en base a que la estructura cristalina se conserva mejor cuando el catalizador 
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se  compacta  y  tamiza  antes  de  calcinar  debido  a  la  estabilidad  estructural  que  aporta  la 
presencia del agente director de estructura en el  interior de  los canales del material poroso, 
evitando que se pierda cristalinidad, mientras que si primero se calcina el material la estabilidad 
estructural ante el prensado es menor y el proceso afecta en mayor medida a  la cristalinidad 
final del catalizador. 
        
Figura 4.24.Catalizador: SAPO‐18; WHSV=1,2 h‐1; Temperatura: 400 ⁰C; Tamaño de partícula: φ<0,25mm 
 
El proceso de preparación del catalizador, para obtener la granulometría requerida, consiste en 
compactar el sólido obtenido en  la síntesis  (en este caso, calcinado) el material obtenido en 
pastillas cilíndricas de unos 20 mm de diámetro y 5 mm con la ayuda de una prensa hidráulica,   
a continuación las pastillas se muelen en un mortero y los fragmentos se separan en fracciones 
de tamaño homogéneo empleando una serie de tamices con tamaños de malla determinados, 
que corresponden a  las distintas granulometrías empleadas en este estudio. De acuerdo a  lo 
mencionado anteriormente por Li y col., podría pensarse que al prensar, moler y tamizar, se 
estuviera destruyendo parcialmente la estructura del catalizador y perdiendo cristalinidad y, por 
ello, en función de la presión ejercida en la prensa, o el método usado en la molienda y tamizado, 
se obtenían unos resultados u otros al probar el catalizador en reacción. 
Para  estudiar  este  posible  efecto  en  el  SAPO‐18  sintetizado  en  este  trabajo,  se  realizó  un 
experimento adicional con el catalizador tamizado al tamaño de partícula 0,59<φ<0,84 mm. Al 
contrario que en el experimento precedente, en el que se calcinó el sólido antes de pastillar el 
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catalizador, en este caso, primeramente  se  tamizó  la muestra y  seguidamente  se calcinó. El 
material resultante (TamCal) se analizó por difracción de rayos X y se comparó con el material 
preparado anteriormente  (CalTam).  Los difractogramas  correspondientes  se presentan en  la 
Figura 4.25. 
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Figura 4.25. Comparación de rayos‐X por el procedimiento convencional (CalTam) y por el inverso (TamCal) 
 
Los difractogramas de rayos X muestran que, efectivamente, hay diferencias en la intensidad de 
los distintos picos, lo que parece indicar cambios en la cristalinidad del material dependiendo 
de  la  secuencia de preparación. Aparentemente  la muestra  tamizada antes de  ser  calcinada 
presenta una mayor cristalinidad que la pastillada después de calcinar. Sin embargo, al evaluar 
esa muestra (TamCal) en la reacción de transformación de metanol, en las mismas condiciones 
que  la  anteriormente  probada  (CalTam),  se  observó  que    los  resultados  de  la  reacción  no 
mostraban diferencias significativas para ese tamaño de partícula (Figura 4.26). 
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Figura  4.26.  Comparación  entre  el  procedimiento  convencional  (CalTam),  y  el  procedimiento  inverso  (TamCal). 
Catalizador: SAPO‐18; WHSV= 1,2 h‐1; Temperatura: 400 ⁰C. 
 
Sin embargo, cabe pensar que para los tamaños de cristal más pequeños, para los que hay que 
repetir  el  proceso  de  compactado/molienda/tamizado  sucesivas  veces,  esta  dismiución  de 
cristalinidad  pueda  ser mucho más  significativa  y  afecte  notablemente  a  las  prestaciones 
catalíticas de los materiales preparados. Si así fuese, esto explicaría porqué con los tamaños de 
partícula menores  (0,59<φ<0,84 mm y φ<0,25 mm) se  tienen  resultados no esperados. Para 
confirmar este punto sería necesario realizar un estudio profundo y en detalle de las distintas 
variables que intervienen en este proceso: presión de compactación, número de veces que se 
repite el proceso, etc. Este estudio queda fuera de los objetivos del presente trabajo, por lo que 
se  plantea  abordarlo  en  el  futuro.  En  cualquier  caso,  en  las  condiciones  experimentales 
empleadas en el presente estudio, se ha observado que el catalizador tamizado con el tamaño 
de partícula mayor de los aquí empleados (0,84<φ<1,19 mm), resulta ser el óptimo para trabajar 
con el SAPO‐18. 
4.2.4.2 Efecto del tamaño de partícula en la selectividad 
Para terminar, se va estudiar cómo influye el tamaño de partícula en la selectividad a las distintas 
olefinas ligeras en función de la conversión para las condiciones óptimas (400 ⁰C y velocidad 1,2 
h‐1), la variación de la selectividad a las distintas olefinas en función de la conversión, para los 
distintos tamaños de partícula estudiados. Como se observa en la Figura no existe una influencia 
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significativa de este parámetro sobre la selectividad a las distintas olefinas, ni en función de la 
conversión ni, tampoco, en función del tiempo de reacción (Figura 4.27). 
La selectividad a etileno en los tres tamaños de partícula es prácticamente la misma, pudiendo 
observar una muy pequeña diferencia entre la selectividad para el tamaño de partícula mayor y 
los otros dos, entre el 60‐70% de conversión, quedando este ligeramente por encima.  
La selectividad a propileno y olefinas C4 de nuevo es prácticamente igual en los tres, únicamente 
se puede observar que para el propileno en  torno al 70 % de  conversión,  la  selectividad es 
ligeramente menor que para  los otros dos  tamaños de partícula,  en  el que  los  valores  son 
idénticos prácticamente. 
Para  los  tres  tamaños de partícula,  la  variación de  la  selectividad en  función del  tiempo de 
reacción es muy similar (Figura 4.27). 
Desde  el  tiempo  inicial  hasta  la  primera  o  segunda  hora  de  reacción  se  observa  un  ligero 
aumento en la selectividad a etileno y propileno y una pequeña disminución de la selectividad a 
olefinas de mayor longitud de cadena, probablemente relacionado con la desactivación de los 
centros activos más fuertes, como se comentó anteriormente. A tiempos de reacción mayores 
la selectividad a los distintos productos permanece prácticamente constante y se observan, en 
todos los casos cantidades muy similares de etileno y propileno. 
Tras observar ambas Figuras, se puede decir que el tamaño de partícula no tiene una influencia 
significativa en la selectividad, haciéndose mucho más notoria en la actividad y vida media del 
catalizador. 
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Figura 4.27.Influencia del tamaño de partícula en la selectividad a distintos productos en función de la conversión. 
Catalizador: SAPO‐18; Temperatura: 400 ⁰C; WHSV=1,2 h‐1 
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Figura 4.28.  Influencia del  tamaño de partícula en  la selectividad en  función del  tiempo de  reacción. Catalizador: 
SAPO‐18; Temperatura: 400 ⁰C; WHSV=1,2 h‐1. 
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4.2.5 Conclusiones SAPO‐18 
En vista de  los resultados obtenidos y tras realizar el estudio detallado de  la  influencia de  los 
factores objeto de estudio, se puede concluir que las condiciones óptimas de reacción para el 
SAPO‐18 en la reacción MTO, son: 
        Temperatura =400 ⁰C 
        WHSV= 1,2 h‐1 (1 g de catalizador y flujo de metanol de 25µl/min) 
        Tamaño de partícula= 0.84<φ<1.19 mm 
Trabajando en estas condiciones, se han conseguido los objetivos planteados, es decir obtener 
un catalizador con una vida útil relativamente larga, cuya desactivación (considerada cuando la 
conversión baja del 80%) no   tiene  lugar hasta  las 19 horas de reacción, a partir de  la cual se 
desactiva de  forma  lenta, y   con el que  se consiguen  selectividades muy altas a propileno y 
etileno principalmente, además de una selectividad importante a olefinas C4=, permaneciendo 
constantecuando el catalizador va perdiendo actividad. 
Asimismo,  como  ocurría  con  el  SAPO‐34,  hay  combinaciones  de  las  distintas  variables  que 
ofrecen resultados positivos y que no se pueden menospreciar. A una temperatura de 450 ⁰C y 
velocidad espacial de 1,2 h‐1, se obtienen altas conversiones de metanol y altas selectividades. 
Lo mismo ocurre por ejemplo a una temperatura de 400 ⁰C, y velocidad espacial de 2,37 h‐1. 
Aunque en estas condiciones la vida del catalizador no se mantiene tanto tiempo como con las 
condiciones óptimas seleccionadas, al contar con la posibilidad de regenerar el catalizador, son 
condiciones que no se descartan totalmente. 
 Los  peores  resultados  sin  duda  se  obtienen  trabajando  con  temperaturas  de  350  ⁰C  y 
velocidades espaciales altas (4,74 h‐1), por lo que habría que evitarlas para trabajos futuros. 
4.3 Estudio comparativo SAPO‐34 y SAPO‐18 
Como punto final del trabajo, se presenta una comparativa de los resultados obtenidos con cada 
catalizador  en  las mejores  condiciones  determinadas  para  cada  uno  de  ellos.  Siguiendo  el 
planteamiento  anterior,  la  comparativa  se  centrará  en  los  dos  parámetros  de  interés:  la 
actividad y vida media del catalizador, y la selectividad a las distintas olefinas ligeras. 
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4.3.1 Actividad del catalizador 
Para comparar la actividad de los catalizadores, se representan en la Figura 4.28, los resultados 
pertenecientes a  las condiciones óptimas que presentaban cada uno de ellos, de acuerdo al 
estudio previo. Estas condiciones óptimas eran las siguientes: 
 SAPO‐34   SAPO‐18 
Temperatura  400 ⁰C  400 ⁰C 
WHSV  1,2 h‐1  1,2 h‐1 
Tamaño de partícula   0,59<φ<0,84 mm  0,84<φ<1,19 mm 
 
      
Figura 4.29.Comparación de la conversión de los catalizadores SAPO‐34, SAPO‐18, en función del tiempo de reacción. 
 
Como se puede observar en la Figura, el catalizador que mejor resultados ofrece, desde el punto 
de vista de vida media, es el SAPO‐18. Este  catalizador mantiene una conversión por encima del 
80 % hasta 18 horas de reacción, mientras que el SAPO‐34, permanece activo (hasta ese límite), 
en  torno  a  14  horas.  A  partir  de  este momento,  el  SAPO‐18  se  desactiva  de  forma  lenta, 
paulatina,  incluso obteniendo a  las 22 horas un 60 % de  conversión. El  SAPO‐34,  tiene una 
velocidad de desactivación mayor (relacionada con la pendiente de la curva). 
El hecho de que el SAPO‐18 se desactive más lentamente que el SAPO‐34, puede ir ligado a su 
estructura. Si se tiene en cuenta la geometría de los poros, la estructura del SAPO‐34, tiene una 
caja  un  poco  más  pequeña,  por  lo  tanto  sus  poros  se  pueden  bloquear  por  productos 
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secundarios (coque) con mayor facilidad que los poros de la estructura del SAPO‐18. Además el 
SAPO‐18  presenta  menor  acidez  que  el  SAPO‐34,  lo  cual  podría  también  retardar  su 
desactivación [1]. 
En vista de lo anterior, el catalizador que mejor condiciones ofrece, en cuanto a resistencia a la 
desactivación se refiere, es el SAPO‐18. 
4.3.2 Selectividad del catalizador 
Para el estudio comparativo de la selectividad entre ambos catalizadores,  se han representado, 
para  las  condiciones  óptimas  antes  citadas,  la  relación  de  selectividades  etileno/propileno 
(Figura 4.29),  la selectividad a  las olefinas de tipo C4= (Figura 4.30), y el conjunto de todas  las 
selectividades a los productos de interés en función del tiempo de conversión (Figura 4.31) para 
cada catalizador. 
En  la  Figura  4.29,  se  observa  que  la  relación  etileno/propileno,  es mayor  en  el  SAPO‐34, 
obteniéndose valores ligeramente superiores a la unidad. Esto indica que con este catalizador 
se obtienen cantidades similares de etileno y propileno durante toda la reacción y sólo hay una 
pequeña diferencia  a  tiempos  cortos  de  reacción,  donde  se obtiene  algo más de propileno 
(Figura 4.31).  
En el SAPO‐18, ocurre lo contrario, y la relación etileno/propileno presenta valores por debajo 
de la unidad, obteniéndose un valor en torno al 0,75 a lo largo de la reacción, excepto en los 
tiempos  iniciales, donde este valor es  ligeramente  inferior,  igual que ocurría para el SAPO‐34 
(Figura 4.31). 
En el caso de las olefinas C4= se observa que la selectividad a conversiones altas y tiempos de 
reacción cortos es ligeramente mayor (Figuras 4.30 y 4.31) lo que, en cierta medida, justificaría 
la variación de la selectividad del etileno y el propileno en los primeros momentos de la reacción.  
La  mayor  selectividad  del  SAPO‐18  hacia  el  propileno  puede  atribuirse,  como  ya  se  ha 
comentado, a la estructura propia de cada catalizador. El SAPO‐18, al tener una caja  algo más 
grande  que  el  SAPO‐34,  favorece más  la  salida  de  compuestos mayores  que  el  etileno.  Al 
contrario, el SAPO‐34, que presenta una estructura más pequeña, favorece la salida del etileno. 
En este sentido, esto estaría de acuerdo también en la menor selectividad observada en el caso 
del SAPO‐34 hacia las olefinas C4=, de mayor tamaño aún. 
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Figura 4.30. Comparación de la selectividad a Etileno/Propileno de los catalizadores SAPO‐34, y SAPO‐18, en función 
de la conversión. 
 
En la Figura 4.31 se observan con más claridad las diferencias en las distintas selectividades. En 
torno al 85 % de los productos obtenidos con el SAPO‐34, son etileno y propileno, y alrededor 
de un 12 % son olefinas C4=. Mientras que con el SAPO‐18, el etileno y el propileno, suponen en 
torno al 80% del total de productos, siendo mayor el porcentaje obtenido en olefinas de cadena 
más larga, con valores alrededor del 16‐17 %.  
En  vista  de  los  resultados  obtenidos  en  cuanto  a  selectividad,  no  se  puede  decir  que  un 
catalizador  sea mejor que otro,  sino que es necesario atender a  lo que en ese momento  se 
demande  en  la  industria.  Si  se  requiere  una  cantidad más  elevada  de  etileno,  sería mejor 
emplear el SAPO‐34, mientras que si se precisa obtener en el mercado mucho más propileno 
u/y olefinas C4=, interesaría utilizar el SAPO‐18.  
0
0,2
0,4
0,6
0,8
1
1,2
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Se
le
ct
iv
id
ad
 m
ol
ar
Conversión (%)
Etileno/Propileno
SAPO‐34
SAPO‐18
  
pág. 149 
 
     
Figura 4.31. Comparación de la selectividad a olefinas C4⁼ de los catalizadores SAPO‐34, y SAPO‐18, en función de la 
conversión. 
 
Figura 4.32.Comparación selectividades del  SAPO‐34 y SAPO‐18 en función del tiempo de reacción 
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4.3.3 Conclusiones 
Una vez  realizado el estudio comparativo de ambos catalizadores, en base a  las condiciones 
óptimas  que  se  determinaron  previamente,  no  se  puede  afirmar  rotundamente  que  un 
catalizador sea mejor que el otro atendiendo a su estabilidad y selectividad conjuntamente. 
Desde el punto de vista de la vida media de cada uno de ellos, se puede decir que el SAPO‐18 es 
mejor,  en  cuanto  que  es  un  catalizador  que  presenta  una  estabilidad  más  elevada, 
consiguiéndose conversiones muy elevadas durante varias horas de reacción. Aunque hay que 
considerar que el SAPO‐34 también permanece activo un número de horas elevado. 
En  cuanto  a  la  selectividad,  habría  que  considerar    las  necesidades  de  la  industria  de  ese 
momento. Con ambos catalizadores se consiguen buenas selectividades a olefinas  ligeras en 
cualquier caso. El SAPO‐18 presenta una selectividad superior a propileno, que es un producto 
que en  la actualidad presenta una demanda muy elevada.   Pero si además fuese  interesante 
obtener más cantidad de etileno, el SAPO‐34 es una buena opción. Por ello, habría que buscar 
un compromiso entre si se quiere una actividad más alargada y además una alta selectividad a 
propileno y olefinas de cadena más larga, o algo menos actividad, y mayor selectividad a etileno 
que otras olefinas. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
5. PLANIFICACIÓN 
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5. PLANIFICACIÓN 
Este apartado, recoge el conjunto de actividades/tareas, que se han llevado a cabo en toda la 
realización del proyecto, con la fecha de inicio, de finalización y su duración estimada, con el fin 
de elaborar un Diagrama de Gantt de seguimiento del Proyecto. Esta planificación, se  llevó a 
cabo mediante el programa Microsoft Project 2013. 
En primer lugar, se estableció un horario real de trabajo, consistente en una jornada laboral de 
8 horas diarias, de lunes a viernes. La fecha en que tuvo lugar el inicio del Proyecto fue el 5 de 
febrero de 2013, finalizando el 25 de septiembre del mismo año (ver Figura 5.1), lo que supone 
una duración total del Proyecto de 7 meses y 20 días. Hay que mencionar, que la fecha final es 
estimada, puesto que  la entrega  final del  texto se  realizó antes de elaborar  la presentación, 
incluyéndose ésta, por ser una actividad más, dentro de la elaboración del mismo, y por ello, no 
podía ser excluida. El Proyecto se realizó de forma continua, por  lo que se cumplió el horario 
estipulado. 
 La duración de  las actividades se estimó con  la ayuda del cuaderno de  laboratorio, en el que 
diariamente se redactó el trabajo realizado, con la explicación detallada de cada actividad y el 
comienzo y fin de las mismas. Con todo esto, se elaboró la siguiente tabla: 
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Tabla 5.1.Planificación del Proyecto 
Nombre de la tarea  Duración  Comienzo   Fin 
Documentación  12,25 días  mar 05/02/13  jue 21/02/13 
Lectura bibliograf. (proceso, manual equipos..)  30 horas  mar 05/02/13  vie 08/02/13 
Búsqueda inform.  18 horas  vie 08/02/13  mar12/02/13 
Comienzo introducc.  50 horas  mié 13/02/13  jue 21/02/13 
Fase experimental  27,5 días  jue 21/02/13  lun 01/04/13 
Síntesis SAPO‐34  130 horas  jue 21/02/13  vie 15/03/13 
Síntesis SAPO‐18  90 horas  vie15/03/2013  lun 01/04/13 
Actividad catalítica  55 días  lun 01/04/13  lun 17/06/13 
Fase reacción  440 horas  lun 01/04/13  lun 17/06/13 
Recopilación de datos  6,25 días  lun 17/06/13  mar25/06/13 
Integrac.,hojas cálculo  50 horas  lun 17/06/13  mar25/06/13 
Redacción del proyecto  49 días  mié 26/06/13  lun 02/09/13 
Objetivos  4 horas  mié 26/06/13  mié 26/06/13 
Introducción  120 horas  mié 26/06/13  mié 17/07/13 
Procedimiento experimental  100 horas  mié 17/07/13  vie 02/08/13 
Discusión de resultados  130 horas  lun 05/08/13  mar27/08/13 
Conclusiones  2 horas  mar 27/08/13  mar27/08/13 
Corrección  36 horas  mar 27/08/13  lun 02/09/13 
Defensa PFC  16,25 días  mar 03/09/13  mié25/09/13 
Elab. Presentación  130 horas  mar 03/09/13  mié 25/09/13 
 
 
 
En la Figura 5.1 se muestra el Diagrama de Gantt del proyecto: 
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Figura 5.1. Diagrama de Gantt. 
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Las actividades, están representadas cronológicamente. Las flechas en azul que acompañan a 
cada tarea, indican que la actividad es predecesora de la actividad a la que apuntan, de tal forma 
que no empiezan hasta que la anterior no finalice. La fecha de inicio y fin se muestra para las 
actividades principales  (barra con  línea negra superior), siendo  las actividades que hay entre 
medias, sub‐tareas pertenecientes a éstas, y que se realizan en todo el espacio temporal que 
indican. 
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6. EVALUACIÓN DE COSTES 
Este apartado trata de dar un presupuesto global de lo que ha supuesto la realización de este 
Proyecto. En la evaluación de costes se incluye el precio de los reactivos y productos utilizados; 
material de laboratorio comprado durante la realización del mismo; el coste de los equipos; los 
costes de luz, agua; y el salario que recibiría el proyectando junto con los gastos de movilidad 
atribuidos durante la instancia en el lugar de trabajo. 
Comenzamos contabilizando los reactivos empleados en la fase de síntesis y la fase de reacción: 
Tabla 6.1. Coste de los reactivos utilizados durante la fase experimental [56] 
Nombre  Medición  Descripción  Precio unitario  Precio total (€) 
H3PO4  10 ml  Ác. Ortofosfórico RIEDEL 
DE HӒEN, 85%) 
59,90 €/l  0,60 
Al(Cl)3  31,1 g  Tricloruro de aluminio 
SIGMA ALDRICH, 99% 
71,5 €/5Kg  0,44 
Al(OH)3  38,11 g  Hidróxido de aluminio 
hidratado (SIGMA 
ALDRICH, 100%)
46 €/5Kg  0,35 
LUDOX 
(SiO2) 
12,11 ml  Sílice coloidal LUDOX  
SM‐30 (ALDRICH, 
suspensión  acuosa al 
30%) 
26,20 €/l  0,32 
Aerosil (SiO2)  45,07 g  Sílice  pirogénica  Aerosil 
200 (DEGUSSA, 100%) 
30,2 €/100g  13,61 
TEAOH 
(C2H5)4N(OH) 
156,9 ml  Hidróxido de 
tetraetilamonio  (SIGMA 
ALDRICH, disolución 
acuosa al 35%)
43,20 €/100ml  67,8 
CH3CH2OH  0,5 l  Etanol absoluto 
(PANREAC, 99,5%) 
150 €/l  75 
CH3(CO)CH3  0,5 l  Acetona (grado síntesis, 
SCHARLAN) 
26 €/l  13 
CH3OH  1L  Metanol (PANREAC, 
99.5%) 
17,56 €/l  17,56 
DiPrEt  68,79 ml  Diisopropiletilamina 
(SIGMA ALDRICH, 99%) 
103 €/500ml  14,17 
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Los  reactivos supondrían un coste total de: 202.85 € 
En cuanto a los gases empleados, se consideran los utilizados para el análisis de cromatografía 
de gases y los que utiliza el Microactivity Reference durante los ciclos de reacción. 
 
Tabla 6.2. Coste de los gases de cromatografía y los empleados en la fase de reacción 
Nombre  Medición  Descripción  Precio unitario  Precio total (€) 
Helio  5,964 m3  Helio gas, más alquiler de la 
bala de Helio. 
273 €/ 9,1m3  178,92 
Hidrógeno  2,52 m3  Hidrógeno  gas,  más 
alquiler  de  la  bala  de 
hidrógeno 
103,7 €/9,1m3  28,72  
Aire  2,73 m3  Aire  sintético más  alquiler 
de una botella 
134 €/9,9m3  37 
Nitrógeno  0,94 m3  Gas nitrógeno más alquiler 
de una botella 
110,5 €/9,4 m3  11,05 
 
El coste de los gases hace un total de 255,7 € 
En  cuanto  a  los  equipos  que  se  han  empleado,  ningún  se  compró  expresamente  para  la 
realización del Proyecto, así que consideraremos únicamente aquellos que fueron comprados 
previamente  y  aún  no  han  sido  amortizados  hasta  la  fecha.  Según  esto,  el  único  equipo 
empleado que no ha sido amortizado aún, es el horno Microondas. 
El equipo fue comprado en febrero del 2011 por un valor de 33.000 €. Según esto, suponiendo 
que se amortiza en 5 años, quedarían tres años para su completa amortización. De tal manera 
que si contamos con una amortización  lineal a  lo  largo de  los 5 años, nos quedaría un coste 
actual del equipo de 19800 €. Y con esto, ya podemos calcular su coste: 
19.800 €/365 d= 54,24 €/d; 
54,24€/d /24h= 2,26 €/h  
El Microondas se utilizó para las dos síntesis de los materiales lo que resultan un total de 61 h 
de uso y un coste de 137,86 € 
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Por  otro  lado  tenemos  que  incluir  el material  de  laboratorio  que  se  ha  utilizado  que  fue 
comprado  únicamente para este propósito, ya que hay muchos más materiales que se utilizaron 
pero que ya existían en el laboratorio y que por tanto no se considerarán. 
Tabla 6.3. Coste del material de laboratorio 
Nombre  Medición  Descripción  Precio unitario  Precio total 
Gafas  1  Gafas antisalpicadura 
(Scharlab) [57] 
5,74 €  5,74 
Mascarilla  1  Mascarilla para partículas 
FFP2 
7 €  7€ 
Guantes  100  Guantes de Látex (Samper 
Care) 
5,5 €/paquete  5,5 
Cuaderno  1  Cuaderno de laboratorio  2,60 €/u  2,6 
Viales  25  Viales de vidrio  0,2 €/u  5 
Eppendors  27  Eppendorfs para análisis 
de muestras 
7,5 €/100 uds  2,025 
 
Estos costes hacen un total de 28 € 
Además de estos costes, se incluyen los costes referentes a  los análisis de las muestras  por las 
distintas técnicas de caracterización empleadas: 
 
Tabla 6.4. Coste de los análisis de las muestras para las distintas técnicas de caracterización 
Nombre  Medición  Descripción  Precio unitario  Precio total 
Análisis  de 
Rayos X 
20  Análisis  realizados 
mediante  la  técnica  de 
difracción de  Rayos X para 
las distintas muestras  
8 €/análisis  160 
Análisis 
térmico 
gravimétrico 
7  Análisis  realizados 
mediante  la  técnica  de 
análisis  térmico 
gravimétrico 
10 €/análisis  70 
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Lo cual hace un total de 230 € 
Para terminar se incluyen además gastos de tipo general como el agua y la luz correspondiente 
a los distintos equipos utilizados, así como ordenadores empleados y la luz del laboratorio: 
Tabla 6.5. Costes de carácter general 
Nombre  Medición  Descripción  Precio unitario  Precio total 
Luz  402 kw.h  Luz  correspondiente  a  los 
equipos del laboratorio, luz 
del  laboratorio,  y 
ordenadores empleados. 
1,23 €/kw.h  494 
Agua   3576 l  Agua  para  lavado  de 
material y otros usos. [58] 
0,79 €/m3 2,82 
 
Con un coste total de 496,82 € 
Si agrupamos todos estos gastos en una tabla, podemos calcular el coste total del Proyecto: 
Tabla 6.6. Costes totales 
Tipo de coste  Precio (€) 
Reactivos  202,85 
Gases  255,7 
Equipos  137,86 
Material de laboratorio  28 
Análisis de muestras  230 
Costes de carácter general (luz, agua)  496,82 
TOTAL  1351,23 
 
Si a esto le añadimos lo que cobraría un titulado Superior según el Ministerio, que son  34.500€ 
en un año y que la duración del mismo fue de 7 meses y medio, harían un total de 22.913,73 €. 
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7. CONCLUSIONES FINALES 
Una vez finalizado este trabajo, en el que se ha llevado a cabo: la síntesis, caracterización de los 
materiales SAPO‐34, y SAPO‐18, y el estudio de la actividad catalítica en la reacción de metanol 
a olefinas podemos concluir lo siguiente:  
Ha sido posible realizar  la síntesis de dos silicoaluminofosfatos, sólidos, ácidos microporosos, 
usando como agentes directores de estructura: TEAOH, para el SAPO‐34, y DiPrEt, para el SAPO‐
18,  con  una  relación  óptima  de  silicio  de  0,6,  gracias  a  lo  cual,  se  ha  conseguido  obtener 
catalizadores con mayor superficie externa, mayor volumen de poro y un menor  tamaño de 
cristal, mediante  la síntesis asistida en horno microondas. Tras ser sintetizados, se tamizaron 
con  una  granulometría  específica,  obteniendo  así,  catalizadores  con  distintos  tamaños  de 
partícula. 
Los materiales  sintetizados y  caracterizados han  sido probados en  la  reacción de metanol a 
olefinas a escala de  laboratorio, para poder optimizar  las variables de  reacción mediante  las 
cuales se pueda obtener una alta actividad y selectividad a los productos de reacción deseados. 
Los diferentes tamaños de partícula nos permiten obtener un tamaño que no controle la difusión 
externa, ni permita la creación de caminos preferenciales para los reactivos, sobrepresiones o 
taponamiento del reactor. Del estudio catalítico se puede concluir: 
‐ La temperatura de reacción tiene una  influencia significativa, tanto en  la actividad de 
los  catalizadores,  como  en  la  selectividad  a  las  olefinas  ligeras,  siendo  400  ⁰C,  la 
temperatura óptima para la reacción de metanol a olefinas. 
 
‐ A Temperaturas menores (350 ⁰C), no se ve favorecida la formación de los productos de 
interés.  
 
‐ El aumento de  la temperatura a 450 ⁰C, favorece  las reacciones secundarias que dan 
lugar a compuestos aromáticos e hidrocarburos pesados y ramificados que van a formar 
depósitos carbonosos que bloquean  los poros  impidiendo el acceso del metanol a  los 
centros  activos,  produciendo  una  desactivación más  rápida  en  el  catalizador.  Como 
punto a  favor,  las  reacciones de  ruptura de  las  cadenas de hidrocarburos, permiten 
obtener mayor cantidad de etileno del que se obtiene a las otras temperaturas. 
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‐ La velocidad espacial no tiene una influencia significativa en la selectividad, pero si en la 
actividad y vida de  los catalizadores. La velocidad espacial de 1,2h  ‐1, es  la velocidad 
óptima de trabajo ya que es con la que se obtienen una mayor actividad catalítica. 
 
‐ Al aumentar  la  velocidad espacial  (2,37 o 4,74 h‐1),  lo que  significa,  introducir en el 
sistema una mayor cantidad de metanol para la misma cantidad de catalizador, aumenta 
la formación de residuos carbonosos que bloquean  los poros, produciéndose así, una 
desactivación del catalizador más temprana. 
 
‐ Por último, el tamaño de partícula del catalizador, influye en la actividad y vida de los 
catalizadores,  siendo el  tamaño de partícula óptimo diferente para cada catalizador: 
0,59‐0,84 mm  para  el  SAPO‐34,  y  0,84‐1,19 mm  para  el  SAPO‐18.  Sin  embargo,  la 
selectividad a los productos de reacción no parece estar directamente relacionada con 
el tamaño de partícula. 
 
Combinando estas condiciones óptimas de trabajo, se ha conseguido obtener una alta actividad 
catalítica, con una vida entre 14‐18 horas de reacción, y elevadas selectividades, dando lugar a 
que, en torno al 80 % de los productos, sean etileno y propileno. 
Al comparar el SAPO‐34 con el SAPO‐18, se observa la influencia de la estructura. El SAPO‐18, 
que presenta una estructura con cajas de mayor tamaño, favorece la salida de compuestos de 
mayor peso molecular, lo que explicaría que con este material las selectividades a propileno son 
mayores que las de etileno (relación etileno/ propileno en torno a 0,75). Mientras que en el caso 
del  SAPO‐34,  al  tener  una  estructura  más  pequeña,  favorece  la  formación  de  etileno  en 
detrimento de la del propileno, obteniéndose relaciones etileno/propileno en torno a 1. 
En cuanto a actividad se refiere, el SAPO‐18 presenta una velocidad de desactivación menor que 
el SAPO‐34, consiguiendo una conversión superior al 80 % durante 18 horas. El hecho de que el 
SAPO‐18 se desactive más lentamente que el SAPO‐34, puede ir ligado también a su estructura. 
Si se tiene en cuenta la geometría de los poros, la estructura del SAPO‐18 presenta una caja un 
poco más grande, por lo que sus poros son de mayor tamaño. Este hecho facilita la salida de los 
productos de mayor peso molecular (precursores del coque), evitando así que se bloqueen los 
poros de la estructura, aumentando la vida del catalizador.  
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Figura 1.Influencia de  la  temperatura en  la  conversión en  función del  tiempo de  reacción. Catalizador: SAPO‐34. 
WSHV=2,37 h‐1 (Izq.), WHSV=4,74 h‐1 (drch). 
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Figura 2. Influencia de la velocidad espacial en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
34; Temperatura de reacción: 450⁰C (izq.), 350⁰C (drch.) 
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Figura 3. Influencia del tamaño de partícula en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
34; WHSV=1,2 h‐1 (izq.), 2,37 h‐1(drch). 
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Figura 4. Influencia del tamaño de partícula en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
34; WHSV=4.74h‐1. 
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Figura 5.Influencia de  la  temperatura en  la  conversión en  función del  tiempo de  reacción. Catalizador: SAPO‐18. 
WSHV=2,37 h‐1 (Izq.), WHSV=4,74 h‐1 (drch). 
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Figura 6. Influencia de la velocidad espacial en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
18; Temperatura de reacción: 450⁰C (izq.), 350⁰C (drch.) 
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Figura 7. Influencia del tamaño de partícula en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
18; WHSV=1,2 h‐1 (izq.), 2,37 h‐1(drch). 
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Figura 8. Influencia del tamaño de partícula en la conversión en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐
18; WHSV=4.74h‐1. 
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Figura 9. Selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐34; Tamaño de partícula ϕ<0,25mm; 
WHSV=1,2 h‐1 (izq.), WHSV= 2,37 h‐1 (drch). 
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Figura 10. Selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐34; Tamaño de partícula ø <0,25mm; 
WHSV=4,74 h‐1 (izq.). Tamaño de partícula 0,59<ø<0,84 mm; WHSV=2,37 h‐1 (drch.) 
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Figura  11.  Selectividad  en  función  del  tiempo  de  reacción.  Catalizador:  SAPO‐34;  Tamaño  de  partícula 
0,54<ø<0,84mm; WHSV=4,74 h‐1 (izq.). Tamaño de partícula 0,84<ø<1,19 mm; WHSV=1,2 h‐1 (drch.) 
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Figura  12.  Selectividad  en  función  del  tiempo  de  reacción.  Catalizador:  SAPO‐34;  Tamaño  de  partícula 
0,84<ø<1,19mm; WHSV=2,37 h‐1 (izq.), WHSV=4,74 h‐1 (drch.). 
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Figura 13. Selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐18; Tamaño de partícula ø <0,25mm; 
WHSV=1,2 h‐1 (izq.), WHSV=2,37 h‐1 (drch.) 
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Figura 14. Selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐18; Tamaño de partícula ø <0,25mm; 
WHSV=4,74 h‐1 (izq.), Tamaño de partícula: 0,59< ø <0,84 mm; WHSV=1,2 h‐1 (drch.). 
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Figura 15. Selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐18; Tamaño de partícula 0,59<ø <0,84 
mm; WHSV=2,37 h‐1 (izq.), WHSV=4,74 h‐1 (drch.). 
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Figura 16. Selectividad en función del tiempo de reacción. Catalizador: SAPO‐18; Tamaño de partícula 0,84<ø <1,19 
mm; WHSV=2,37 h‐1 (izq.), WHSV=4,74 h‐1 (drch.).
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